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LỜI ĐỀ TỰA 
(Cho lấn xuất bản thứ hai) 


Kể từ lần xuất bản thứ nhất đến nay, bộ sách “Kỹ thuật tách hỗn hợp nhiều cấu tử” đã được độc 
giả tiếp nhận và trở thành giáo trình được sử dụng nhiều cho mục đích giảng dạy cũng như mục đích 
tính toán, thiết kế các quá trình và các thiết bị chuyển khối khác nhau. Theo phản hồi của độc giả, cuốn 
tập I "Các nguyên lý và ứng dụng" đã giúp bạn đọc hiểu rõ hơn bản chất của các quá trình tách thực 
hiện trong các hệ thống thiết bị quy mô công nghiệp và vì vậy được các kỹ sư và các cán bộ kỹ thuật rất 
quan tâm và sử dụng nhiều trong quá trình làm việc. 

Trong lấn xuất bản thứ hai, tác giả vẫn duy trì triết lý và phương pháp trình bày như trong lẩn 
xuất bản thứ nhất. Các để mục hầu như vẫn được giữ nguyên, nhưng các chương đã được chỉnh sửa, bổ 
sung và cập nhật. 

Đặc biệt, do các quá trình tách là các quá trình tiêu tốn nhiều năng lượng và có ảnh hưởng lớn 
đến giá thành sản phẩm nên trong lần xuất bản này, ở chương 6 “Tiết kiệm năng lượng trong chưng cất” 
tác giả đã bổ sung phần 6.4 “Thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt”. Trong phần này, ở góc độ sử dụng 
năng lượng, các tháp chưng cất đã được thiết kế như một bộ phận không thể tách rời của toàn bộ sơ đồ 
công nghệ. Quan điểm này cho phép thiết kế được các sơ đồ công nghệ với hiệu suất sử dụng năng 
lượng cao. 

Tuy cuốn sách đã được chỉnh sửa kỹ lưỡng và bổ sung trong lần xuất bản thứ hai, nhưng chắc 
chắn khó tránh hết được các thiếu sót. Rất mong tiếp tục nhận được các nhận xét, góp ý và để xuất của 
bạn đọc để lần xuất bản tiếp theo được hoàn thiện hơn. 


Hà Nội, tháng 5/2012 
Tác giả 
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LỜI GIỚI THIỆU 


Tách hỗn hợp nhiều cấu tử trở thành các sản phẩm tinh khiết cao luôn là nhiệm vụ quan trọng và 
khó khăn cẩn phải được giải quyết của kỹ thuật và công nghiệp. Quá trình tách này thường tiêu tốn 
nhiều năng lượng, gặp nhiều khó khăn (đặc biệt trong các trường hợp thường gặp trong thực tế khi các 
cấu tử của hỗn hợp có nhiệt độ sôi nằm trong một khoảng hẹp và do đó có khả năng tạo các hỗn hợp 
đẳng phí cao) và cần có đầu tư lớn cho hệ thống thiết bị. 

Để có thể điểu khiển được các quá trình tách hỗn hợp nhiều cấu tử trong công nghiệp, cũng như 
để tính toán, thiết kế và tối ứu hóa hệ thống thiết bị công nghiệp cẩn phải hiểu rõ được các nguyên lý và 
bản chất hóa ~ lý của các quá trình này. Nhằm đáp ứng được phần nào các mục đích trên, Nhà xuất bản 
Bách Khoa - Hà Nội xin trân trọng giới thiệu bộ giáo trình "Kỹ thuật tách hỗn hợp nhiều cấu tử” của 
PGS.TS. Nguyễn Hữu Tùng. Bộ giáo trình gồm 2 tập dùng cho sinh viên đại học và sau đại học ngành 
Kỹ thuật hóa học của trường Đại học Bách Khoa Hà Nội, đồng thời cũng có thể sử dụng làm tài liệu học 
tập và nghiên cứu cho sinh viên và các cán bộ nghiên cứu các ngành kỹ thuật liên quan (Hóa chất, Môi 
trường, Dầu khí, Sinh học, Thực phẩm, Điều khiển, Tự động hóa quá trình ...). Đặc biệt trong nhiều 
phần của bộ sách, các cơ sở lý thuyết của các quá trình tách các hỗn hợp đã được thể hiện trên các ví dụ 
là các quá trình tách đang được ứng dụng trong công nghiệp, nhằm tạo điểu kiện thuận lợi để giúp 
người đọc hiểu rõ hơn các nguyên lý và bản chất của các quá trình cũng như dễ dàng hơn trong việc tiếp 
cận thực tế công nghiệp. Ngoài ra, bộ sách đã cập nhật một số lượng lớn các kết quả lý thuyết và thực tế, 
cùng nhiều tài liệu tham khảo hữu ích để giúp bạn đọc trong việc tra cứu. 

Bộ sách được biên soạn dựa trên kinh nghiệm nhiều năm giảng dạy môn học kỹ thuật cơ sở “Quá 
trình và Thiết bị Công nghệ Hóa học” cũng như môn học chuyên ngành “Kỹ thuật tách hỗn hợp 
nhiều cấu tử” tại Khoa Công nghệ Hóa học trong trường Đại học Bách Khoa Hà Nội, cũng như các lớp 
đào tạo nâng cao năng lực chuyên môn cho các cơ sở thực tế. 

Tập 1 “Các nguyên lý và Ứng dụng” trình bày các cơ sở lý thuyết của các quá trình tách hỗn hợp 
nhiều cấu tử và các ứng dụng của kỹ thuật tách hỗn hợp nhiều cấu tử trong công nghiệp hóa chất, dầu 
khí và các ngành liên quan.Các nội dung được trình bày trong tập này có thể được sử dụng làm cơ sở để 
tiến hành mô phông các quá trình và thiết bị của công nghiệp hóa chất nhằm mục tiêu tối ưu hóa các 
quá trình và hệ thống thiết bị và giảm năng lượng tiêu tốn để thực hiện các quá trình. 

Tập 2 “Tính toán và Thiết kể” trình bày các phương pháp mới nhất, có độ tin cậy cao nhất (ở 
thời điểm hiện tại) dùng để tính toán và thiết kế các hệ thống thiết bị tách hỗn hợp nhiều cấu tử. Đây là 
những kiến thức rất cẩn thiết và hữu ích trong tính toán, thiết kế và vận hành các quá trình và thiết bị 
tách các hỗn hợp nhiều cấu tử (Ví dụ: các quá trình và thiết bị lọc dầu, các hệ thống tách hỗn hợp khí đã 
hóa lỏng ...). 
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Sau lần xuất bản thứ nhất, bộ sách đã được sự quan tâm và đánh giá cao của nhiều bạn đọc, đặc 
biệt đã được Hội Xuất bản Việt Nam xét đạt giải Ba sách hay - Giải thưởng Sách Việt Nam năm 2011. 
Trong lẫn xuất bản thứ hai này, cuốn sách tuy đã được sửa chữa và bổ sung nhưng chắc chắn khó tránh 
khỏi các thiếu sót. Rất mong nhận được các nhận xét và góp ý để giúp lần xuất bản sau được hoàn thiện 
hơn. Mọi thông tin xin được gửi theo địa chỉ: 

PGS. TS. Nguyễn Hữu Tùng 

Bộ môn Quá trình - Thiết bị Công nghệ Hóa chất và Thực phẩm 

Viện Công nghệ Hóa học - Trường Đại học Bách Khoa Hà Nội 

Số 1 Đại Cổ Việt, Hà Nội 

Email: tungnguyenhu@yahoo.com.vn 


Hà Nội, tháng 5/2012 
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Chương 1 
CÂN BẰNG PHA LỎNG - HƠI 


1.1. ĐIỀU KIỆN CÂN BẰNG PHA 

Khi hai pha lỏng - hơi tiếp xúc trực tiếp với nhau trong khoảng thời gian dài thì cân bằng pha 
lỏng ~ hơi sẽ được thiết lập giữa các pha. Điểu này có nghĩa là sẽ không có dòng nhiệt thực tế, dòng khối 
lượng thực tế và dòng mômen động lượng thực tế đi qua bể mặt phân chia giữa hai pha. Ở trạng thái 
cân bằng pha, các điểu kiện sau đây phải được thỏa mãn: 

¬ Cân bằng nhiệt: Ty = Tt; 

- Cân bằng cơ học: Ðw = Đa; 

~ Cân bằng về nổng độ: y, = Œ,....). 


Ở đây: T - nhiệt độ tuyệt đối, °K; p,= áp suất tổng; y, - nồng độ phần mol của cấu tử i trong pha 
hơi ở trạng thái cân bằng pha; x¡ - nổng độ phần mol của cấu tử ¡ trong pha lỏng. 

Ký hiệu dưới hàng (L) - của pha lỏng và (V) - của pha hơi. 

Khi tách hỗn hợp bằng phương pháp chưng cất, cân bằng pha lỏng - hơi đóng vai trò đặc biệt 


quan trọng. 


4.2. CÁC ĐỊNH LUẬT DALTON, RAOULT VÀ HENRY 
Để hiểu rõ ràng hơn về cân bằng pha lỏng - hơi có thể sử dụng các định luật kinh nghiệm và đơn 
_ giản về cân bằng pha lỏng - bơi. Các định luật này chỉ có thể áp dụng trong một phạm ví giới hạn cho 
cân bằng pha lỏng - hơi. 

Định luật Dalton được áp dụng cho pha hơi và có dạng như sau: 

Pịv — Py-}: : (1.1) 

Ở đây: 

P„y - ấp suất riêng phần của cấu tử ì trong pha hơi; 

P,y — ấp suất tổng của hơi; 


y,- nồng độ phần mol của cấu tử ¡ trong pha hơi. 
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Định luật Dalton chỉ áp dụng được cho pha hơi ở áp suất thấp ( p, < p„ ~ áp suất tới hạn). 

Ở áp suất cao hơn, phương trình Dalton được cải biên và được viết lại ở dạng sau: 

Wy =Wwv-, 2) 

Ở đây: ƒ„ - Fugát của cấu tử i; ƒ,„ - Fugát tổng của pha hơi. 

Định luật Raoult được áp dụng cho pha lỏng và có dạng sau: 

Pụ = Đi: (1.3) 

Ở đây p?~ áp suất hơi của cấu tử ¡ tính khiết và có thể tính theo phương trình của Antoine. Các 
thông số của phương trình Antoine cho một số hợp chất xem bảng (1.1); 

P„ — ắp suất riêng phần của cấu tử ¡ ở phía trên bể mặt dung dịch; 

x,- nồng độ phần mol của cấu tử ¡ ở trong dung dịch. 

Theo phương trình trên, áp suất riêng phần p„ chỉ phụ thuộc vào áp suất p; của cấu tử ¡ tỉnh khiết 
và nồng độ phần mol của cấu tử này ở trong dung dịch và không phụ thuộc vào bản chất của dung dịch 
cũng như nồng độ của các cấu tử khác trong dung dịch. Định luật Raoult vì vậy chỉ đúng trong trường hợp 
lực tương tác giữa các phân tử khác nhau ở trong dung dịch là bằng nhau (dung dịch lý tưởng). 

Đối với pha lỏng có hành ví không lý tưởng (dung dịch thực), khi lực tương tác giữa các phân tử 
khác nhau sẽ khác nhau, bằng cách sử dụng hệ số hoạt độ +, của cấu tử ¡, phương trình cho dung dịch 
không lý tưởng có thể được viết ở dạng sau đây: 

Pụ, = Pï ‹i-Xị (14) 

Hệ số hoạt độ +, thường được gọi là hệ số hiệu chỉnh của định luật Raoult và hệ số này phụ thuộc 
nhiều vào nồng độ. Như vậy, hệ số hoạt độ 7, sẽ đặc trưng cho mức độ không lý tưởng của dung dịch và 
các phương pháp dùng để xác định hệ số z, sẽ được trình bày ở phần tiếp theo. 

Các phương trình của Raoult viết cho dung dịch lý tưởng và dung dịch thực chỉ áp dụng được 
ở vùng nhiệt độ thấp hơn nhiệt độ tới hạn (T < T4) vì tại các nhiệt độ T > T‹„ các chất sẽ không có áp 


suất hơi. 
Ở nhiệt độ cao, định luật Henry được dùng thay cho định luật Raoult: 
Pụ = H.*, (1.5) 
Ở đây: H, - Hệ số Henry của cấu tử ¡ trong dung môi j. 
Biểu thức của định luật Henry tương tự như biểu thức của định luật Raoult, nhưng hệ số tỷ lệ ở 
đây không phải là áp suất của cấu tử ¡ tính khiết p? mà là hệ số Henry. Tương tự cho dung dịch không 
lý tưởng bảng cách sử dụng hệ số hoạt độ z, của cấu tử ¡, phương trình Henry sẽ có dạng: 


Pụ = H,.†,.*, (1.69) 
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Bảng 1.1. Nhiệt độ sôi thường (tại P = 1,013 bar) 
và áp suất hơi của một số chất 


Phương trình Antoine để tính áp suất hơi có đạng: 


=€xp(4, — = ) (1.6) 
Lổ là 


Phạm vi 
ứng dụng, 
"K 


Ù 


9,37044 -55,150 
11,98705 -33,424 
11,21152 74,687 
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II 
mm 


l@) O 
bạ B 
"= 
© ọ 
5 ° 
$ 5 
® 
=j 
= Š. 
^. 
_ ta 
G» >' 
Đai kg 
š š 
—i L"—n 


355,40 


4628,956 | -20,514 247-356 
4130,796 | -36,273 290-447 


9,6443§ | 2904.340 | -51,181 316-361 


2-propanol 
2-methoxy-ethanol 
2-butanone 

C.HạO tetrahydrofuran 
1,4-dioxane 
butyric acid 
cthylacetate 
morpholine 
isobutane 
|ceuO | điethylether 
|cHuO, | 2~ethoxyethanol 
GHN pyridine 


pentane 


397,60 


352,80 


339,10 948686 | 2768,375 | -46,896 296-373 


401,40 -63,150 | 317-443 
388,40 -60,495 | 254-388 
353,20 -53,989 | 281-353 
455,00 ~113.657 
399,20 9/9073 | 3293.659 | -62,405 


ethylbenzene 409,30 9441928 | 3291,6ó1 | -59,383 263-409 
octane 399,15 934011 | 3128,752 ‡ -63,295 259_399 
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Đ 
+ 
b 


Ð 
+ 
9 


ô 
S 
Z 


chlorobenzene 


nitrobenzene 


benzene 


phenol 


cyclohexane 


cyclohexanol 


©IeleleTelT[ele 
xlt|t|x#lưl|#|# 
T= EIP-T, 


butylacetate 


hexane 


Aai@iji®Ð 
ND 
"== 


heptane 


+ 
- 
Si 


4.2.1. Nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương của các hỗn hợp 
Để xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng có thể sử đụng các định luật Raoult và Dalton. Hỗn 
hợp lỏng bắt đầu sôi khi tổng áp suất riêng phần của các cấu tử ở phía trên bể mặt của dung dịch bằng 


áp suất tổng của pha hơi: 


2P =] (1.7 


tV 


3 = P,y hoặc 
Ấp dụng định luật Raoult sẽ nhận được: 


3 p?.y,xị= P,y hoặc ⁄.P_75: (1.8) 
P.y 
Do áp suất hơi của các cấu tử tính khiết ?/ là hàm số phức tạp của nhiệt độ nên phương trình 
trên chỉ có thể giải gần đúng bằng phương pháp lặp. Phương pháp này sẽ được thể hiện bằng ví đụ 1.1 
cho hỗn hợp lỏng lý tưởng ba cấu tử. 
Tương tự, nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp có thể xác định dựa vào các công thức sau đây: 


Do an. 
l 


Rút ra được : Sx= S22 «i hoặc CN _~ (1.9) 
bị 7: P P; ‹7¡ 

Áp dụng các phương trình (1.8) và (1.9) cho hỗn hợp lỏng lý tưởng hai cấu tử (7, = 1) sẽ nhận 
được kết quả như trên hình 1.1A. Cả hai đường lỏng sôi và đường hơi đều là các đường cong trong 
khoảng nồng độ x=0+1. 

Đối với quá trình chưng cất, sự khác nhau giữa các nồng độ + - y có ý nghĩa quan trọng bậc nhất. 
Sự khác nhau giữa các nống độ x và y được thể hiện rõ ràng hơn trên đồ thị y - x (đổ thị McCabe - 
'Thiele). 

Phương pháp xác định nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử được thể hiện trong 


ví dụ 1.2. 
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T= const. 
h: lo, h 
$ 
Pị : 
P§ : Pl: 
NI 
b 1= b „te  â b 


“cm mi. .maàmxaaua 


Xa:Ya ——> 


" ị LÝ % 


ị 
ị 


Hình 1.1. Cân bằng pha lỏng - hơi của ba trường hợp giới hạn của hỗn hợp hai cầu tử 
A ~ hai pha lông và khi đều lý tưởng; B— Pha khi lý tưởng và các pha lỏng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau; © ~ 
Pha khi lý tưởng và trong pha lỏng xảy ra phản ứng hóa học, 
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Ví dụ 1.1. Xác định nhiệt độ sôi (điểm sôi) của hỗn hợp lỏng lý tưởng ba cấu tử. 
Hãy xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp lông gồm 17% (khối lượng) i-butan (a), 39% khối lượng 
n—butan (b), và 44% (khối lượng) n-pentan (c) tại áp suất p = 0,7 bar. 
Bài giải: 
1. Đổi đơn vị đo nống độ từ % (KL) sang phần mol: 
Khối lượng phân tử của ¡-butan và n-butan: Xuuua = 58 
Khối lượng phân tử của n-pentan: Mpeeaa = 72 
0,17 
X„= TRPEETE ES.YY] =0,186 
F58 58 72. 
x;= 0,326 
+ = 0,388 
2. Tra cứu nhiệt độ sôi của các cấu tử tại áp suất p = 0,7 bar; 
tạ = =20,5°C, f,= —10°C, í, = 259C. 
2.1. Đánh giá nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng: 
tt, =—20,5.0,186 + (—10).0,426 + 25.0,388 = 1,63°C 
Chọn / = 1°C 
2,2. Áp suất hơi của cấu tử tỉnh khiết (tra cứu) tại  = 1°. 
Ø?=L60 bar, ÿy =1,06 bar, ?; =0,25 bar. 
2.3. Áp suất hơi của hỗn hợp hơi được tính theo công thức: 
Pạ = SP `.,.X, = 1,60.1.0,186 + 1,06.1.0,426 + 0,25.1.0,388 = 0,848 bar. 
Do áp suất p„ #0,7 bar, vậy đánh giá áp suất ở đây không đúng. 
2.1a. Đánh giá lại nhiệt độ sôi của hỗn hợp: Trên hình 1.2 đánh đấu điểm có tọa độ (1°C, 0,848 
bar). Qua điểm này vẽ đường song song với đường áp suất hơi. Giao điểm của đường này với đường p = 
0,7 bar có tọa độ (—4°C, 0,7 bar). Như vậy £ = -4°C là giá trị gần đúng tốt hơn của nhiệt độ sôi của hỗn 
hợp lỏng. 
2.2a. Áp suất hơi của các cấu tử tỉnh khiết tại £ = —4°C sẽ bằng: 
Pj=l36 bar, jy =0,88bar, ÿ, =0,2 bar, 


2.3a. Áp suất của hỗn hợp hơi tại £ = -4°C: 
P„ = 0,186.1,36 +0, 426.0, 88 + 0, 388.0,20 =0,7036 bar 


Giá trị này xấp xi bằng 0,7 bar, vì vậy nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng f = -4°€. 
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2.4. Thành phần của bọt hơi xuất hiện đầu tiên khi lỏng sôi: 


] _g-x, _ 0186.136 _ 0 2a2 


RE: âm. 0,7036 
_ 0,426.0,88 
»” 9.7036 


_ 0,388.0,20 
1% 0,7036 


3, Giải ví dụ trên đựa vào phương trình của Antoine (phương trình 1.6): 


=0,533 


=0,110 


mm 


3.1. Chọn giá trị gần đúng của nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng f = 1°C = 274,15°K. 


3.2. Ấp suất hơi bão hòa của các cấu tử (¡) tính khiết tại £ = 1°C: 


b, = wa15102—= =1,6153 bar. 
bar 2724,15+(—28,162) 


p?=1,6153 bar, p§ =1,0717 bar ; p? =0,2558 bar. 
3.3. Áp suất của hỗn hợp hơi tại £ = 1°C = 274,15°K: 
Ø„ = 0,186.1,6153+0,426.1,0717 +0, 388.0,2558 =0,8563 bar 
3.1a. Đánh giá có độ chính xác cao hơn: Sự phụ thuộc vào nhiệt độ của áp suất p„ có thể biểu 
diễn bằng phương trình Antoine cho cấu tử Ð (cấu tử có nồng độ cao nhất trong pha hơi) bằng cách sử 
dụng hệ số hiệu chỉnh ø,. 


CP =0,.ekp(Ay ~+T —) với ø = 8i 
bar +. y 
- 08263 _ o 7oop 
10717 
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Từ đây rút ra được: 
f By 2154,897 


_-=——————-Q,= +34,420—26,892”"K 
K_ 4;-ln(p/ø,} 9,05814T— In(Ô›7 


0, 7090) 
Vậy t =268,982°K =-4,25°C 
3.2a. Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử (1) tại nhiệt độ ? = —4,25°C 
Pạ=1,3370bar; øy =0,8764 bar và ?; =0,2007 bar. 
3,3a. pm = 0,186. 1,3370 + 0,426,0,8764 + 0,388.0,2007 = 0,6999 bar 0,7 bar. 
Đây là kết quả có độ chính xác tốt. Vậy £ = -4,25°C. : 
3,4. Thành phần của bọt hơi xuất hiện đầu tiên khi lỏng sôi: 


— 0/186.1,3370 _ 


0,355. 
?—— qsoge 


Hình 1.2. Xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp lý tưởng ba cầu tử 
iso butan-n-butan-n-pentan tại p = 0,7 bar 
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Ví dụ 1.2. Xác định điểm sương của hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử. 
Hãy xác định nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp hơi bao gồm 17% (khếi lượng) i-butan (a), 39% 
(khối lượng) n-butan (b) và 44% (khối lượng) n-pentan (c) tại áp suất p = 0,7 bar. 
Bài giải: 
1. Đổi đơn vị đo của nồng độ từ % khối lượng sang phần mol (xem ví dụ 1.1). 
y, = 0,186; yy = 0,426; y„ = 0,388. 
2. Giải bài toán bằng cách sử dụng giản đồ P - t (hình 1.3). Tại áp suất P = 0,7 bar, nhiệt độ điểm 
sương của các cấu tử tình khiết: fa = ~20,5°C; y = —10°C; f, = 25°C. 
2.1. Đánh giá nhiệt độ điểm sương t của hỗn hợp: 
t=t,.y,= ~20,5.0,186 + (~10).0,426 + 25.0,388 = 1,63°C ~1”C, 
2.2, Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tỉnh khiết tại £ = 1°C: 
P›=L60 bar; py =1,06 bar; p? =0,255 bar. 
2.3. Tính nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp hơi từ công thức (1.9): 
St, =1 hoặc S2. _ : 
P› PP 
Rút ra: p„= p=0,4903 bar #0,7 bat. 
2.1a. Đánh giá lại nhiệt độ điểm sương: Đánh dấu điểm có tọa độ (1°C, 0,4203 bar) trên giản đồ P 
- £ và sau đó qua điểm này vẽ đường song song với đường áp suất. Giao điểm của đường này với đường 
P=0,7 bar sẽ cho đánh giá tốt hơn của điểm sương í : £ = 9,5°C. 
2.2a. Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tính khiết tại nhiệt độ ? = 9,5°C: 
P$ =2,15 bar, py =1,45bar; gˆ =0,375 bar, 


2.3a. Tính nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp theo công thức (1.9): 
>> 1 
PP 


0,186 0,426 0,388 
+->—+—— 


1 


n =l1,415 
Pạẹ P 215 145 0,375 


Tìm được p„ =0,706 bar 0,7 bar (với sai số < 1%). 


Vậy nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp hơi ? = 9,5°C. 
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-_ 2,4. Tính thành phần của giọt lỏng đầu tiên; 


ø 


Từ phương trình cân bằng pha lỏng - hơi của hệ lý tưởng y, = đL vu 
P 


Rút ra: +, = _ %; 
Pị 
Vậy *„ =0,186. c4 ai =0,0611 


#, =0,426.~° "ó7 =0,2076 
1,45 


x, =0,388.ĐÉ7 _ 0.7312 
0,37 


Và 3 .x;=x, +3, +x, 81,0 
3. Giải ví dụ trên dựa vào phương trình Antoine (phương trình 1.6): 


Đị Bi 
— Ai——— 
1 nan 


Tra cứu các hằng số trong phương trình Antoine cho các chất (bảng 1.1): 


—#m—[—z~—T|—®~ | sS 
| khunn | 9,15169 2133,243 ~28,162 


9,21312 2477.075 39,945 


3.1. Đánh giá nhiệt độ của điểm sương f = 1°C = 274,15°K. 


3.2. Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tỉnh khiết tại f = 1°C: 


h 2133,243 
Ÿ ~exp(9,15169-—-°“—)=1,6153 
bar 274,1528,162 


P, =1,6153 bar; P, =1,0717bar; p; =0,2558 bar. 
3.3. Tính áp suất của hỗn hợp hơi tại giá trị đánh giá của điểm sương f = 1°C theo công thức (1.9): 
1 0,186 0,426 0,388 
=———+———'+ 


P„ lL6153 I,0717 0/2558 


=2,0215 


Và P„=0,4927 bar # 0,7 bar, 
Như vậy đánh giá £ = 1°C không phù hợp. 
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3.1a, Đánh giá lại nhiệt độ điểm sương. 
Sự phụ thuộc của nhiệt độ vào áp suất P„ có thể mô tả bằng phương trình Antoine của hợp chất c 
(cấu tử có nồng độ cao nhất trong hỗn hợp hơi) bằng cách sử đụng hệ số hiệu chỉnh ø: 


Với - — øc=2.=———=lL926L 


Từ phương trình trên rút ra được: 
B ,075 
Ể b : 2472,07 


K“Ac-n(72) ri tri E2 NSksauơaau 
Vậy  = 282,2 ?K = 9,05 °C, 
3.2a. Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tỉnh khiết tại £ = 9,05%C: 
Pa°= 2,1261 bar ; pụ? = 1,4352 bar ; p2 = 0,3635 bar 
3.3a. Áp suất của hỗn hợp hơi px tại ? = 9,05°C: 
1/Đm = 0,186/2,1262 + 0,426/1,4352 + 0,388/0,3635 = 1,4517 
Và Pm = 0,6889 bar z 0,7 bar. Đánh giả có độ chính xác thấp. 
3.1b. Đánh giá lại nhiệt độ điểm sương (lần 2): 
Hệ số hiệu chỉnh ø. = p„/p.? = 0,6889/ 0,3635 =1,8952 


Khi đó: 
Ðộ. 2270/23  _.39945=282579 
K_ 9,2131—ln(0,7/1,8952) 

Vậy: t= 282,579 °K = 9,43% 


3.2b. Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tinh khiết tại £ = 9,439%C: 
Pa = 2,1530 bar ; py) = 1/4544 bar ; pở = 0,3694 bar 
3.3b. Áp suất của hỗn hợp hơi pm tại giá trị đánh giá của nhiệt độ điểm sương 
t=9,43C: 
1/Pm = 0,186/2,1530 + 0,426/1,4544 + 0,388/0,3694 = 1,4298 
Vậy Pm = 0.6994 bar ~ 0,7 bar 
Giá trị £ = 9,43°C là đánh giá có độ chính xác đủ tốt. 
3.4. Thành phần của giọt lỏng đầu tiên 
#a = 0,186.0,6994/2,1530 = 0,0604 
x;„= 0,426.0,6994/1,4544 = 0,049 
x; = 0,388.0,6994/0,3694 = 0.7346 
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Hình 1.3. Xác định nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp lý tưởng ba cầu từ 
I-butan-n-butar-n-pentan tại áp suắt P = 0,7 bar 


4.2.2. Các trường hợp cân bằng pha lỏng — hơi đặc biệt 

Dưới đây sẽ áp dụng các định luật Dalton và định luật Raoult để thể hiện hành ví của ba trường 
hợp đặc biệt của các hỗn hợp hai cấu tử. 

Trường hợp thứ nhất là trường hợp hỗn hợp lý tưởng khi lực tương tác giữa các phân tử cùng 
một loại a~a hoặc b-b và giữa các phân tử khác nhau a-b là như nhau. Như vậy các phân tử sẽ không 
phân biệt đâu là các va chạm với các phân tử cùng loại hay khác loại. 

Ở trường hợp thứ hai sẽ giả thiết là các phân tử khác nhau sẽ đẩy nhau rất mạnh ở trong pha lỏng 
và vì vậy chúng không thể trộn lẫn với nhau ở trong pha lỏng (lỏng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau). 
Kết quả là lỏng sẽ bị phân lớp thành hai pha lỏng, mỗi pha chứa một chất duy nhất. 

Ở trường hợp thứ ba, trường hợp ngược lại với trường hợp thứ bai, các phân tử khác nhau sẽ 
hút nhau rất mạnh và giữa chúng xảy ra phản ứng hóa học để gạo thành hợp chất mới c (phản ứng bất 
thuận nghịch). 

Trong tất cả các trường hợp trên, chất a luôn được coi là cấu tử nhẹ (cấu tử có áp suất hơi cao và 
nhiệt độ sôi thấp), và chất b là cấu tử nặng (có áp suất hơi thấp và nhiệt độ sôi cao). 

: Hành vi của hỗn hợp lý tưởng (trường hợp thứ nhất) được thể hiện trên hình 1.1A. Theo định 
luật Raoult, áp suất riêng phần của cấu tử a, p, sẽ là hàm tuyến tính của nống độ xa trong toàn bộ 
khoảng x„ = 0 + 1,0. Tương tự, áp suất riêng phần của phần tử ö, p; cũng sẽ là đường thẳng trong khoảng 
#; = 0+ 1,0. Theo định luật Dalton, áp suất chung cửa hệ bằng tổng áp suất riêng phần của các cấu tử (p„ 
+ Ø›). Áp suất chung của hệ lý tưởng cũng sẽ là một đường thẳng chạy từ p;° đến 0y". 

Trường hợp hai được thể hiện trên hình 1.1B. Trong pha hơi, các cấu tử 4 và b được giả thiết có 
hành vi lý tưởng, nhưng ở trong pha lỏng chúng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau. Như vậy ở trường 
hợp này, áp suất riêng phần của các cấu tử sẽ luôn bằng áp suất hơi bão hòa của chính các phần tử 
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đó (p, =8) vì ở trong hệ chúng luôn tồn tại ở dạng lỏng tỉnh khiết. Chính vì vậy, trên giản đồ p-x 
của hình 1.1B, áp suất riêng phần của cấu tử a và của cấu tử b là các đường thẳng nằm ngang 
(p, = p? =const., = p‡ = const). Áp suất của hệ trong phương trình này sẽ cao hơn áp suất hơi bão 
hòa của các cấu tử tinh khiết. Trong trường hợp, này do áp suất của pha hơi tăng lên nên nhiệt độ sôi 
của hỗn hợp hai pha lỏng sẽ giảm xuống. Thành phần của pha hơi sẽ luôn bằng 7⁄4 = ÿaÍ(Pa + P¿) và như 
vậy sẽ không phụ thuộc vào nồng độ của pha lỏng. Nhận xét này có thể thấy rõ ràng trên đồ thị y - x của 
hình 1.1B. Đường điểm sương sẽ là một phần của đường áp suất hơi của các cấu tử tính khiết. Đường 
cân bằng pha sẽ cắt đường chéo của đồ thị y-z và tại giao điểm này nồng độ của các cấu tử ở trong pha 
hơi và trong pha lỏng sẽ bằng nhau (điểm đẳng phí). 

Cho các hỗn hợp lỏng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau sẽ dễ dàng thiết lập được phương trình 
cho hệ số hoạt độ y¡. Do áp suất riêng phần của cấu tử (1) trong trường hợp này luôn bằng áp suất hơi 
bão hòa của cấu tử này nên phương trình Raoult cho dung dịch không lý tưởng có dạng: 

1 


P.,=P.=P.y.x, hoặc — ,=— (1.10) 
*X. 


Như vậy, do x; < 1,0 nên hệ số hoạt độ y¡ >1 và sẽ nằm trong khoảng từ y¡ = 1,0 (nếu x¡ = 1,0) đến 
; = œ (nếu +; = 0). 

Đối với các hỗn hợp lỏng thực, các cấu tử a và b luôn có một lượng nhỏ tan lẫn vào nhau, nên hệ 
số hoạt độ của dung dịch vô cùng loãng y; (tại x¡ = 0) sẽ là một đại lượng hữu hạn. Hệ số hoạt độ vô 
cùng loãng y?ˆ sẽ phụ thuộc vào lực tương tác giữa các cấu tử của hỗn hợp. Độ lớn của hệ số này yj” sẽ 
cho biết mức độ không lý tưởng của hỗn hợp lỏng. Những thông tin về hệ số hoạt độ +;` sẽ rất hữu ích 
ở những bước đầu tiên của quá trình thiết kế. 

Trường hợp 3 được thể hiện trên hình 1.1. Ở trường hợp này, hai cấu tử a và b được giả thiết 
hút nhau rất mạnh và giữa chúng xảy ra phản ứng hóa học. Ở đây cũng giả thiết sản phẩm c tạo thành 
sau phản ứng có áp suất hơi rất thấp (p° = 0). Nếu như hỗn hợp chứa nhiểu cấu tử a thì toàn bộ chất b 
sẽ tác dụng với chất a để tạo thành c. Như vậy hỗn hợp sau phản ứng chỉ gồm a và c và không có cấu tử 
b ở trong hỗn hợp. Tương tự, nếu hỗn hợp chứa nhiều cấu tử ö, thì hỗn hợp sau phản ứng chỉ gồm b và 
c và không có cấu tử a. Nếu như lượng cấu tử a và ð trong hỗn hợp tương ứng với các hệ số tỷ lượng 
(x') thì hỗn hợp lỏng sau phản ứng chỉ chứa duy nhất cấu tử e. 

Giả thiết định luật Raoult đúng cho cả cấu tử a và c. Khi đó áp suất riêng phần p. của cấu tử a sẽ 
tuyến tính trong khoảng nồng độ từ x„ = 1 đến x„ = x` (tương ứng trong khoảng áp suất ?ˆ — py = 0). 
Khi giả thiết ø° = 0, thì hơi ở trạng thái cân bằng cho trường hợp hỗn hợp giàu cấu tử a sẽ chỉ chứa cấu 
tử a. Tương tự, pha hơi ở trạng thái cân bằng cho trường hợp hỗn hợp giàu cấu tử b, cũng sẽ chỉ chứa 
cấu tử b. Tại nồng độ tương ứng với các hệ số tỷ lượng + nhiệt độ sôi của hỗn hợp sẽ rất cao do theo giả 
thiết cấu tử c có áp suất hơi thấp. Trên đồ thị y - x (hình 1.1C) đường cân bằng sẽ cắt đường chéo của 
đồ thị. Tại giao điểm này nồng độ y = x (hoặc y - x = 0). Hệ số hoạt độ ?; của cả hai cấu tử ở trong hỗn 
hợp đểu nhỏ hơn 1 và nằm trong khoảng 0 + 1. 

Ba trường hợp đặc biệt được mô tả ở trên là các trường hợp giới hạn và có thể rất ít khi gặp trong 
thực tế. Tuy nhiên, đây là các trường hợp rất hữu ích cho mục đích hiểu các nguyên lý cơ sở của cân 
bằng pha lỏng - hơi. 
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Ví đụ 1.3 
Nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng hai cấu tử hoàn toàn không tan lẫn vào nhau. 
Hãy xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng: Nước (2) và Toluen (ð) tại áp suất p = 1 bar. 
Bài giải: 
Hỗn hợp nước - toluen có thể coi là hỗn hợp lỏng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau. Khi đó 
Pa = Pa`¡ Py = pb` và 
Pa +Ps = Pa +Pý =P= 1 bar. 
Từ hình 1.4 tìm được £ = 83,7%C, p, = 0,555 bar, p; = 0,445 bar. 
Thành phần của bọt hơi đầu tiên: 
ÿa = Palp = 0,555/1 = 0,555 
#w = pyÍp = 0,445/1 = 0,445, 
Khi hai chất lỏng hoàn toàn không tan lẫn vào nhau thì các bọt hơi sẽ được tạo thành ở bề mặt 
phân chia pha lỏng - lỏng vì chỉ khi đó cả hai pha lỏng mới có thể cùng góp phần tạo ra các bọt hơi, 


1.3. XÁC ĐỊNH CÂN BẰNG PHA LỎNG - HƠI BẰNG PHƯƠNG PHÁP THỰC NGHIỆM 
Những phát hiện thực nghiệm liên quan đến cân bằng pha lỏng - hơi của hệ hai và ba cấu tử sẽ 
được thảo luận ở phần đưới đây. 


Hình 1.4. Xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp lòng hai cầu tử hoàn toàn 
không pha lẫn vào nhau Nước — Toluen 


1.3.1. Cân bằng pha lỏng ~ hơi của hỗn hợp hai cấu tử 

Cân bằng pha lỏng — hơi của hỗn hợp hai cấu tử a và ð đo tại áp suất trong bình được thể hiện 
trên hình 1,5 (Mersmann 1980). 

Ở hàng trên cùng, áp suất chung và áp suất riêng phần của hệ được thể hiện ở dạng hàm số của 
nồng độ phần mol xạ của cấu tử a ở trong pha lỏng tại nhiệt độ không đổi. Do chất a là chất dễ bay hơi 
hơn chất b nên sẽ có áp suất hơi cao hơn và nhiệt độ sôi thấp hơn. 
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Ở hàng thứ hai, nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương được thể hiện ở dạng hàm số của nồng độ 
của lỏng hoặc của hơi tại áp suất không đổi. 

Ở hàng thứ ba, nồng độ của cấu tử a trong pha hơi y„ được thể hiện ở dạng hàm số của nồng độ 
của cấu tử này trong pha lỏng xatại áp suất không đổi. 

Ở hàng thứ tư, các hệ số hoạt độ 7 và # được thể hiện ở dạng các hàm số của nồng độ. 

Sự khác nhau đáng kể trong hành vì của các hệ hai cấu tử ở trạng thái cân bằng pha là do sự khác 
nhau của các lực tương tác giữa các loại phân tử z và ở. Đối với các hỗn hợp trong đó các phân tử a và b 
đẩy nhau sẽ được thể hiện ở phần bên trái của hình 1.5, Ở các trường hợp này, áp suất riêng phần của cả 
hai chất p, đều tăng lên. Sự gia tăng áp suất hơi này sẽ làm cho nhiệt độ sôi giảm xuống. Ở hệ 1-Butanol- 
Nước, lực đẩy giữa các phân tử lớn đến mức pha lỏng sẽ bị phân thành hai lớp ở vùng nồng độ trung bình. 

Các hỗn hợp lông hai cấu tử được thể hiện ở phần bên phải của hình 1.5 lại có hành vi đối lập 
hoàn toàn với các trường hợp ở phần bên trái của hình 1.5. Trong các trường hợp này, các phần tử a và 
b hút nhau và có xu thế tạo thành các phức chất. Điểu này sẽ dẫn đến việc giảm áp suất riêng phẩn p¡ của 
các cấu tử, và vì vậy sẽ làm tăng nhiệt độ sôi. Trong trường hợp hỗn hợp lỏng Benzen-Toluen được thể 
hiện ở phần giữa của hình 1.5, lực tương tác giữa các phần tử a và b là tương tự như lực tương tác giữa 
các phân tử a với a và b với b. Trong trường hợp này, các phần tử sẽ không “nhận thấy” sự khác nhau 
khi va chạm với phân tử cùng loại hay khác loại. Những hỗn hợp như trên được gọi là các hỗn hợp lý 
tưởng và cân bằng pha lỏng - hơi của các hệ này sẽ được thể hiện bằng các phương trình rất đơn giản. 

Các điều kiện tại đó nồng độ của pha lỏng và pha hơi bằng nhau (y = x) sẽ rất quan trọng. Những 
hỗn hợp có các điểu kiện trên được gọi là các hỗn hợp “đẳng phí” (tiếng Hy Lạp có nghĩa là: các hỗn 
hợp không thay đổi nồng độ khi sôi). Các hỗn hợp đẳng phí có thể có nhiệt độ sôi cực tiểu hoặc cực đại. 
Trong hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực tiểu (hỗn hợp đẳng phí cực tiểu), các phân tử đẩy nhau. 
Trong khi đó, trong hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi cực đại (hỗn hợp đẳng phí cực đại), các phân tử lại 
hút nhau. Nếu trong khoảng nồng độ mà hai chất lỏng không tan lẫn vào nhau xuất hiện hỗn hợp đẳng 
phí, thì do lông sẽ bị phân lớp thành hai pha lỏng nên sẽ tạo thành hỗn hợp đẳng phí dị thể. Hỗn hợp đẳng 
phí dị thể luôn là hỗn hợp đẳng phí cực tiểu. Bảng 1.2 dẫn một số ví dụ về các hỗn hợp hai cấu tử có tạo 
thành các hỗn hợp đẳng phí. 

Hỗn hợp của các cấu tử có nhiệt độ sôi gần nhau luôn có xu thế tạo thành hỗn hợp đẳng phí khi 
cấu trúc hoá học của các cấu tử khác nhau. Hỗn hợp hai cấu tử với hai điểm đẳng phí (một điểm cực 
tiểu và một điểm cực đại) rất ít gặp trong thực tế (ví dụ, hỗn hợp Perfluorobenzen-Benzene). 

Ngoài nồng độ, áp suất cũng có ảnh hưởng nhiều đến cân bắng pha lỏng- hơi của các hỗn hợp. 
Ảnh hưởng của áp suất đến cân bằng pha lỏng - hơi của hỗn hợp Nitơ-Mêtan được thể hiện trên hình 
1.6A. Ở áp suất cao, sự khác nhau của nồng độ pha hơi y và nồng độ pha lỏng x sẽ giảm đáng kể. Khi áp 
suất vượt quá áp suất tới hạn của các chất tính khiết, thì các chất trên sẽ không thể hóa lỏng được nữa 
(vùng siêu tới hạn). Tuy nhiên, hỗn hợp hơi ở vùng siêu tới hạn sẽ bị phân lớp thành hai pha (xem hình 
1.6B). Vùng trong đó xảy ra sự phân lớp thành hai pha hơi được giới hạn bởi đường cong áp suất hội tụ. 
Đường cong này chính là quỹ tích của các điểm tới hạn của hỗn hợp hai cấu tử. Đường cong áp suất hội 
tụ điển hình thường có điểm cực đại. 
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Hình 1.6. Ảnh hưởng của áp suất đến cần bằng pha của hệ Nitơ— Mêtan 
(Ä)- đường nhiệt độ sôi (——} và đường nhiệt độ ngưng tụ (—~ —~—) của hỗn hợp Niio-Mêtan. 
Xụ #4, ?= nông độ phẫn moi của nitơ ở trong hỗn hợp lông và hỗn hợp hơi. 


(B) - Các điểm tới hạn của Nitơ (a), Metan (b) và của hỗn hợp Nitơ—~ Môtan 
(-— —— : đường cong áp suắt hội tụ); e.p: áp suất hội tụ. 


4.4. CÂN BẰNG PHA LỎNG - HƠI CỦA HÕN HỢP BA CÁU TỪ 

Cân bằng pha lỏng- hơi của hệ ba cấu tử sẽ rất thuận tiện khi được thể hiện trên đồ thị tam giác. 
Trên đổ thị này, ba đỉnh của tam giác sẽ biểu diễn các cấu tử 4, b và c tính khiết, còn các điểm trên cạnh 
của tam giác biểu điễn các hỗn hợp hai cấu tử. Các điểm nằm trong diện tích của tam giác sẽ biểu diễn 
các hỗn hợp ba cấu tử. 


4.4.1. Biểu diễn cân bằng pha lỏng — hơi bằng mạng lưới các giá trị x— y' 

Để biểu diễn cân bằng pha lỏng - hơi trên đồ thị tam giác có thể đánh dấu các giá trị x và tương 
ứng với nó là giá trị nồng độ y' cân bằng ở trong pha hơi sau đó nối các cặp giá trị này bằng các đường 
thẳng (hình 1.7A). 

- Trên hình 1.7B, nồng độ phần mol của cấu tử ¡ trong lỏng x¡ được biểu diễn ở dạng lưới cơ sở, 
còn nồng độ phần mol ở trong pha hơi y,' cân bằng với pha lỏng được biểu diễn ở dạng các đường cong 
tham số. Đối với các hỗn hợp lý tưởng, khi hệ số bay hơi tương đối ø là hằng số thì đường cong tham 
số trở thành các đường thẳng. Tuy nhiên, đối với các hỗn hợp không lý tưởng, các đồ thị trên không 
phải là các đường thẳng và toàn bộ phần thể hiện trên đồ thị tam giác sẽ bị rối và đễ bị nhầm lẫn. Ngoài 
ra, bằng cách thể hiện cân bằng pha lỏng - hơi như trên, các điểm cân bằng pha (rất quan trọng đối với 
quá trình chưng cất) sẽ rất khó nhận biết. 


4.4.2. Bề mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu từ 
Để hiểu tốt hơn về cân bằng pha lông ~ hơi của hệ ba cấu tử có thể sử dụng các thông tin về nhiệt 
độ sôi của các hệ này như một hàm số của nồng độ tại áp suất không đổi P = const. 
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Hình 1.7. Biểu diễn cân bằng pha lỏng ~ hơi của hệ ba cầu từ trên đỗ thị tam giác 


(A) — Nỗng độ của pha lồng và pha hơi được đánh dấu trên đồ thị tam giác (o — nồng độ phân moi của 
lỏng. *~ nỗng độ phần moi của hơi). Các cặp điểm được nỗi bằng đoạn thẳng. (B)- mạng các đường thằng 
chía đêu tam giác dùng để biểu diễn nồng độ của pha lồng xa, x› và xe. Các đường thẳng đậm (- } và 
các đường gạch (~ — — —) biểu diễn nỗng độ cân bằng của Oxy Tu và của Argon Yày trong pha hơi. Các đĩnh 
của tam giác thể hiện nhiệt độ sôi của các cầu từ tĩnh khiết. 
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Hình 1.8 thể hiện không gian ba chiều bể mặt nhiệt độ sôi của tám hệ ba cấu tử. Đại đa số các số 


liệu của các hệ biểu điển trên hình 1.8 được tính theo phương trình của Wilson với các thông số của các 
chất được tra cứu trong [Gmehling et aÌ. 1977). 


0Xygen 
90.3"°C 


cyclohexanea 
80.8 C 


p*1bar 


octane 
125.8°C 


2- ethoxyethanoi` 
135.1° 


p= 1 bar 


Hình 1.8, Bê mặt nhiết độ sôi của tám hệ ba cầu tử tại áp suất p = const. 
Nhiệt độ sôi được thễ hiện ở dạng hàm số của nồng độ x; Kí hiệu “o”— điểm đẳng phí 
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825° 2-propanol benzene 90.2"'C 81.8% : acetonitrile 


3-propznol 
972"C 


p=1bar 


61.2 “£ 
ị 


) 


Hình 1.9. Nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp 
Axêton ~ Clorophóc — Mêtanol là hàm số của nông độ x, của pha lỏng tại p = 1,013 bar 
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Hình 1.8A biểu diễn bể mặt nhiệt độ sôi của hệ hầu như là lý tưởng Nitơ ~ agôn - Ôxy. Trên 
các cạnh của tam giác (tam giác biểu điễn nồng độ của hỗn hợp ba cấu tử) có thể thấy rất rõ hành vi 
của các hỗn hợp hai cấu tử. Hỗn hợp của ba cấu tử trên có bể mặt nhiệt độ sôi tương tự như sườn của 
một quả núi. Điểm cao nhất (điểm píc) của bể mặt này chính là vị trí của cấu tử có nhiệt độ sôi cao 
nhất c (ở đây là ôxy), và điểm thấp nhất của bề mặt này nằm tại vị trí của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp 
nhất a (ở đây là nitơ). 

Hình 1.8B biểu diễn bể mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử khi cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a 
và cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực tiểu. Đường cong nhiệt độ sôi của 
hỗn hợp hai cấu tử a-bÈ sẽ có điểm cực tiểu. Hệ quả là trên bể mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử sẽ 
tạo thành một thung lũng chạy từ điểm đẳng phí lên phía trên. Sườn dốc về hai phía của thung lũng sẽ 
có điểm chung cao nhất và điểm chung thấp nhất. Thực tế này có vai trò rất quan trọng đối với quá 
trình chưng cất dùng để tách hỗn hợp. 

Hình 1.8C biểu diễn bề mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử khi cấu tử có nhiệt độ sôi trung 
gian b và cấu tử có nhiệt độ sôi cao c tạo thành hỗn hợp đẳng phí. Trường hợp này khác nhiều so với hai 
trường hợp kể trên. Ở đây cũng hình thành thung lũng trên bể mặt nhiệt độ sôi và thung lũng này sẽ 
chạy từ điểm đẳng phí về phía cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. Sườn dốc về hai phía của thung lũng có các 
điểm píc khác nhau và đây là điểm khác biệt quan trọng so với trường hợp trên hình !.8B. 

Hình 1.8D cũng thể hiện trường hợp tương tự như hình 1.8C. Ở trường hợp này, hệ tạo thành hai 
điểm đẳng phí hai cấu tử và các điểm đẳng phí này được nối với nhau bằng một thung lũng có các điểm 
píc khác nhau, 

Hình 1.8E biểu diễn bế mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử khi hỗn hợp nảy tạo thành ba hỗn 
hợp đẳng phí cực tiểu hai cấu tử. Ngoài ra, hỗn hợp này cũng tạo một hỗn hợp đẳng phí cực tiểu ba cấu 
tử có nhiệt độ sôi thấp nhất trong hệ. Hệ này sẽ có bể mặt nhiệt độ sôi có ba thung lũng. Từng thung 
lũng sẽ chạy từ điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử xuống điểm đẳng phí cực tiểu ba cấu tử. Các thung 
lũng này sẽ chia hỗn hợp thành ba vùng với các điểm píc khác nhau. 

Hình 1.8E biểu điễn bề mặt nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng ba cấu tử bị phân lớp một phần thành 
hai lớp lỏng. Ở trường hợp này ngoài điểm đẳng phí dị thể ở trong vùng hai pha lỏng, còn có điểm đẳng 
phí cực tiểu hai cấu tử a-b. Trên bề mặt nhiệt độ sôi của hệ, có một thung lũng được bao quanh bởi hai 
sườn dốc có các điểm píc khác nhau và thung lũng này chạy từ điểm đẳng phí này đến điểm đẳng phí 
kia. Thung lũng sẽ được mở rộng ra thành vùng bằng phẳng ở trong vùng không tan lẫn của lỏng. 

Hình 1.8G là trường hợp hỗn hợp ba cấu tử tạo điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử a và b. Trên bể 
mặt nhiệt độ sôi sẽ có một sống núi chạy xuống phía dưới đến điểm đẳng phí. Hỗn hợp ba cấu tử trong 
trường hợp này sẽ bị sống núi chia làm hai vùng. Cả hai vùng này có một điểm píc chung, nhưng có các 
điểm thấp nhất khác nhau tại các góc 4 và b. 

Hình 1.8H là trường hợp hỗn hợp ba cấu tử rất phức tạp. Hỗn hợp này tạo hai điểm đẳng phí cực 
tiểu hai cấu tử và một điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử. Trên bể mặt nhiệt độ sôi của hệ tạo thành một 
thung lũng chạy từ một điểm đẳng phí cực tiểu đến điểm đẳng phí cực tiểu kia. Ngoài ra trên bể mặt này 
cũng có một sống núi nối cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất với điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử. Tại điểm 
giao nhau giữa thung lũng và sống núi sẽ có điểm đẳng phí ba cấu tử và điểm này được gọi là điểm 
“đẳng phí yên ngựa”. 
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Bề mặt nhiệt độ điểm sương của các hệ cũng có thể biểu diễn một cách tương tự. Hình 1.9 biểu 
diễn bề mặt nhiệt độ điểm sương và phần trông thấy của bể mặt nhiệt độ sôi (nằm phía đưới bể mặt 
nhiệt độ điểm sương) của hệ Axêtôn - Clorôphoóc - Mêtanol. Bể mặt nhiệt độ điểm sương sẽ tiếp 
xúc với bể mặt nhiệt độ sôi tại các vị trí của các cấu tử tính khiết và tại các điểm đẳng phí. Tại các 
thung lũng và sống núi, khoảng cách giữa nhiệt độ điểm sương và nhiệt độ sôi sẽ đạt cực tiểu cục bộ 
nhưng khác không. 

Đồ thị vẽ phối cảnh như trên các hình 1.8 cho thấy rất rõ ràng là các hỗn hợp ba cấu tử rất khác 
nhau. Sự tổn tại của các điểm đẳng phí hai cấu tử luôn dẫn đến việc tạo thành các thung lũng và các 
sống núi trên bể mặt nhiệt độ sôi. Các thung lũng và các sống núi sẽ đóng vai trò quan trọng bậc nhất 
đối với quá trình chưng cất và các thung lũng cũng như các sống núi này sẽ được bao quanh bởi các 
sườn dốc với các điểm píc và các điểm lõm trên bể mặt của nhiệt độ sôi. 


1.5. XÁC ĐỊNH CÂN BẰNG PHA LỎNG ~ HƠI BẰNG PHƯƠNG PHÁP SỬ DỤNG 
HỆ SÓ CÂN BẰNG PHA K 
Để biểu diễn cân bằng pha lỏng ~ hơi có thể sử đụng một số các phương pháp khác nhau. Đối với 
hệ nhiều cấu tử, để biểu điễn cân bằng pha lỏng - hơi thường sử dụng phương pháp hệ số K (các giá trị K). 
Trong khi cho các hỗn hợp hai cấu tử sẽ thuận tiện hơn nếu cân bằng pha lỏng - hơi được biểu diễn 
bảng đường cong cân bằng pha với hệ số bay hơi tương đối œ không phụ thuộc vào nhiệt độ. Đối với 
hệ ba cấu tử, cân bằng pha lỏng - hơi thường được biểu diễn bằng các đường chưng cất. 


4.6.1. Hệ số cân bằng pha K 
Hệ số cân bằng pha lỏng - hơi của cấu tử í K; thường được sử dụng để thể hiện các số liệu cân 
bằng pha (đặc biệt cho trường hợp hỗn hợp nhiễu cấu tử). Hệ số K; được định nghĩa như sau: 


Ki= Đi /X¡ (1.11) 
Do tại trạng thái cân bằng pha: 

Pw= Pu hoặc - y=xjpÐP (1.12) 
nên từ đây rút ra được: 

Ki=pllp hoặc - K;ị= (p°y)lp (1.13) 
Tương tự, ở áp suất cao hơn áp suất tới hạn khi sử dụng định luật Henry sẽ nhận được: 

K,=H,lP., hoặc K,= (Hạy)!p, (1.14) 


Cả hai đại lượng p2 và hệ số Henry H¡ đều phụ thuộc nhiều vào nhiệt độ. Tại áp suất cao trong 
các phương trình trên thay cho áp suất p phải sử dụng đại lượng phugát. 

Như vậy để sử dụng được các biểu thức dùng cho hệ số cân bằng pha K;cần phải biết nhiệt độ sôi 
của hỗn hợp lỏng và nhiệt độ điểm sương của hỗn hơi. Nhiệt độ sôi của hỗn hợp lỏng có thể xác định 
dựa vào biểu thức sau: 


3y =>K#= 1 (1.15) 
Trong khi đó, để xác định nhiệt độ điểm sương có thể sử dụng phương trình: 
Xy/K, = 1 (1.16) 
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Hình 1.10 biểu diễn đồ thị của hệ số K phụ thuộc vào áp suất của hệ hai cấu tử Mêtan - Êtan tại 
hai nhiệt độ khác nhau [Foerg and Stichìmair 1969], Trong vùng áp suất khì định luật Dalton có thể áp 
dụng được, đổ thị của hệ số K là một đường thẳng với hệ số góc bằng -I trên hệ trục tọa độ loga. 
Ở vùng áp suất cao hơn, các đồ thị của các giá trị K lệch khỏi đường thẳng và cuối cùng hội tụ vể giá trị 1. 
Áp suẩt tại đó các đường giá trị K hội tự về giá trị 1 được gọi là “áp suất hội tụ”. Đây chính là áp suất tới 
hạn của hỗn hợp và áp suất này có thể cao hơn nhiều so với áp suất tới hạn của các cấu tử tinh khiết. 

Khi giá trị K của cấu tử nặng ở trong hỗn hợp tăng lên thì điểu này có nghĩa là cấu tử này trở lên 
dễ bay hơi hơn khi áp suất tăng (hiệu ứng áp suất). Đây là hiện tượng quan trọng rất thường gặp trong 
thực tế. 


MÃ VN 2e, 
Dị Ì 
Sam” 


nà 


L` 
Xu 


1 2 ú 6BĐÐĐ 2 ¿060082ĐÐ0 bar 


p— 
Hình 1.10. Sự phụ thuộc của hệ sô cân bằng pha K của hệ Mêtan — Êtan vào áp suất của hệ 

Hình 1.11 biểu điễn đồ thị của đại lượng K của hỗn hợp ba cấu tử Hydrô - Mêtan - Êtylen phụ 
thuộc vào áp suất. Ở trường hợp này, tất cả ba đại lượng K đều hội tụ về giá trị L tại cùng một áp suất, . 
Kiểu hội tụ này của các đại lượng K cũng sẽ đúng cho các hỗn hợp nhiều cấu tử. Áp suất hội tự sẽ phụ 
thuộc vào bản chất và thành phần của hệ. 

Để tính hoặc đánh giá sơ bộ áp suất hội tụ của một hệ và cũng như để đánh giá sơ bộ giả trị của 
hệ số K bằng cách nội suy giữa hành vi lý tưởng của hệ (đường thẳng trên đồ thị K-p) và áp suất hội tụ 
hiện có một vài phương pháp. 
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Hình 1.11. Sự phụ thuộc của hệ số cân bằng pha K của hệ ba cầu tử 
Hyđrô - Mêtan — Êtan vào áp suắt của hệ [Foerg and Stichimair 1969] (£ 2 xcua/(Xcna + X€czHe)). 
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10.000 
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«em 1.12. Sự phụ thuộc điễn hình của hệ sô cân bằng pha K vào áp suất tại nhiệt độ không đổi 
93,3C cho hỗn hợp phức tạp. Hỗn hợp các hydrôcacbon nhẹ ở trong hỗn hợp với các tạp chất 
của hỗn hợp dầu mỏ 


1000 
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vàn 


P, lb/in? 


Hình 1.13. Quỹ tích tới hạn của hệ Mêtan - Prôpan ¬ Pentan theo phương pháp Hadden 
Thông số W— phân khói lượng của prôpan tính theo hỗn hợp không chứa mẽtan 

Đối với các khí tự nhiên, hiện có một phương pháp đã được phát triển ở mức độ cao 
[Gas Processors Suppliers Assn. 1972]. Hình 1.14 thể hiện các đồ thị áp suất hội tụ cho một loạt các hệ, 
Khi sử dụng phương pháp này, hỗn hợp nhiều cấu tử sẽ được thay bằng hỗn hợp hai cấu tử, trong đó 
cấu tử nhẹ là cấu tử thực tế còn cấu tử nặng là cấu tử giả nặng (pseudo heavy component). Nhiệt độ tới 
hạn trung bình trọng số của cấu tử nặng T«„ được dùng làm thông số cho cấu tử giả nặng. Quỹ tích tới 
hạn giữa nhiệt độ T„ và điểm tới hạn của cấu tử nhẹ cũng được thể hiện trên giản đổ, và áp suất tới 
hạn được xác định tại nhiệt độ của hệ. Bộ các số liệu chứa các giản đồ các giá trị K cho tất cả các chất ghi 
trên hình 1.14 tương ứng với các áp suất tới hạn 800, 1000, 1500, 2000, 3000, 5000 và 10.000 psia (tương 
ứng là 55,2; 69,0; 103,5; 138,0; 206,9; 344,9 và 689,8 bar). 

Theo phương pháp đánh giá cân bằng pha lỏng - hơi này, thì bản chất và nồng độ của hỗn hợp 
được thể biện qua áp suất tới hạn của hỗn hợp. Tại áp suất thấp, các đại lượng K của từng cấu tử sẽ độc 
lập với các cấu tử khác. Khi áp suất càng cao, thì đại lượng K của từng cấu tử lại càng bị ảnh hưởng bởi 
áp suất tới hạn của hệ (có nghĩa là sẽ phụ thuộc vào các cấu tử khác của hệ). 
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1.5.2. Xác định hệ số cân bằng pha K bằng phương pháp đỏ thị 

Hệ số cân bằng pha K là hàm số phức tạp của nhiệt độ, áp suất và nồng độ của hỗn hợp. Tuy 
nhiên, cho các hỗn hợp của các chất có cấu trúc và kích thước phân tử tương tự nhau thì đại lương K_. 
phụ thuộc chủ yếu vào nhiệt độ và áp suất. Ví dụ, cho các hệ hyđrôcacbon nhẹ De Priester đã đưa ra các 
giản đổ thực nghiệm hai thông số p-¿ rất tiện lợi cho việc xác định các giá trị K (hình 1.15a, b) 
[Chem.Eng.Prog.Symp.Ser.7,49,1 (1953)]. Giản đồ này bao gồm 12 hyđrôcaccbon (mêtan, êtylen, êtan, 
prôpylen, prôpan, isobutan, isobutylen, n-butan, isopentan, n-pentan, n-hexan và n-heptan). Đây là 
các giản đồ đã được đơn giản hóa của các giản đổ Kellogg (Liquid - Vapor Equilibria in Mixtures of 
light Hydrocarbons, MWK Equilibrium Constans, Polyco Data, 1950) có bổ sung thêm các số liệu thực 
nghiệm. Các giản đổ của Kellogg cũng như các giản đồ của De Priester về cơ bản được xây dựng dựa vào 
phương trình trạng thái của Benedict - Webb ~ Rubin [Chem.Eng. Prog, 47,419 (1951); 47,449 (1951)}. 
Phương trình này có thể thể hiện cả hai pha lỏng và pha hơi và cũng có thể dự đoán được hoàn toàn 
chính xác đại lượng K khi có các hằng số của phương trình trên cho các chất quan tâm, 

Khi dùng các phương trình để xác định các hệ số K và có tính đến ảnh hưởng của nồng độ đến hệ 
số K thì đều phải sử dụng phương pháp lặp (phương pháp thử và sai số): sẽ không thể xác định được hệ 
số K khi chưa biết nềng độ của các pha và ngược lại sẽ không thể xác định được nồng độ của các pha khi 
chưa xác định được hệ số K. Để bát đầu vòng lặp thì các giá trị K tìm được trên giản đồ của De Priester 
(khi coi K chỉ là hàm số của T và ?) là các giá trị tốt nên được sử dụng. Các giản đồ của IDe Ðriester được - 
thể hiện trên các hình 1.15a và 1.15b. 

Các giản đồ của Kellogg, De Priester và các phương án mở rộng và khái quát hóa của các giản đổ 
này đều sử dụng nhiệt độ sôi trung bình mol của pha lỏng và pha hơi để tính đến ảnh hưởng của nồng độ 
đến đại lượng K. Ngoài ra cũng có phương pháp khác để tính đến ảnh hưởng của nồng độ đến đại lương K 
- đó là phương pháp áp suất hội tụ của hệ. Đây chính là áp suất tại đó đại lượng K của tất cả các cẩu tử 
trong một hỗn hợp đẳng nhiệt hội tụ về giá trị i. Áp suất này tương tự như áp suất tới hạn của các cấu tử 
tỉnh khiết khi tại áp suất này, hai pha lỏng và hơi sẽ không còn sự khác biệt. Hành vi của các hỗn hợp phức 
tạp của các hyđrôcacbon tại áp suất hội tụ 34,5 Mpa (5000 psia) được thể hiện trên hình 1.11. 

Hai quan hệ đổ thị chính có sử dụng áp suất hội tụ như là tham số thứ 3 (ngoài nhiệt độ và áp 
suất) đó chính là các giản đồ của hiệp hội các nhà sản suất khí (GPA, Engineering Data Book, 9th cd. 
Tulsa, 1981) (hình 1.14) và các giản đồ của viện đầu mỏ của Mỹ (API, Technical Data Book - Petroleum 
Refning, New York, 1966) đểu dựa vào phương pháp của Hadden và Grayson [Hydrocarbon Process, 
Pet. Refiner, 40(9), 207(1961)]. Các giản đồ của GPA được xây dựng dựa vào phương pháp của Hadden 
[Chem. Eng. Prog. Symp. Ser. 7,49, 53(1953)] dùng để dự đoán áp suất hội tụ như là hàm số của nồng ' 
độ. Cơ sở của phương pháp Hadden được thể biện trên hình 1.13. Hình này biểu diễn các quỹ tích tới 
hạn của các hỗn hợp khác nhau của mêtan - prôpan - pentan và các quỹ tích này nằm trong vùng được 
giới hạn bởi ba quỹ tích của ba hệ hai cấu tử. Hành vi này thường không điển hình cho các hệ không lý 
tưởng. Quỹ tích tới hạn cho hỗn hợp ba cấu tử tại nhiệt độ £ = consi là hàm tuyến tính của % khối lượng 
của propan tỉnh theo hỗn hợp không chứa mêtan. Đặc điểm chính của quỹ tích tới hạn của hỗn hợp là 
sự không phụ thuộc vào nồng độ của cấu tử nhẹ nhất có trong hỗn hợp. Đặc điểm này cho phép biểu 
diễn hỗn hợp nhiều cấu tử như một hỗn hợp giả hai cấu tử. Cấu tử nhẹ trong hỗn hợp giả hai cấu tử 
chính là cấu tử nhẹ nhất có trong hỗn hợp nhiều cấu tử (có nồng độ ở mức độ hợp lý). Cấu tử nặng sẽ là 
'giả cấu tử có nhiệt độ tới hạn là giá trị trung bình của tất cả các cấu tử còn lại của hỗn hợp nhiều cấu tử 
đang xét. Điểm giả tới hạn này sau đó sẽ được thể hiện trên giản đồ P—7 chứa tất cả các điểm tới hạn 
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cho tất cả các chất có mặt trên giản đổ, và sau đó quỹ tích tới hạn cho hỗn hợp giả hai cấu tử sẽ được vẽ 
trên giản đồ bằng phương pháp nội suy giữa các đường cong của hỗn hợp thực. Áp suất tới hạn cho hỗn 
hợp nhiều cấu tử sau đó sẽ được đọc trực tiếp trên đường cong nội suy tại nhiệt độ của hệ. Phương pháp 
này được thể hiện ở phần bên trái của hình 1.16 cho hỗn hợp mếtan - prôpan - pentan. Các giá trí liên 
quan của hệ số K cho cấu tử pentan tại 104°C (220°F) được thể hiện ở phần bên phải của hình 1.16 ở 
dạng hàm số của nồng độ hỗn hợp (hoặc là hàm số của áp suất hội tụ). 
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Hình 1.1öa. Giản đồ De Priester để xác định hệ số cân bằng pha K của các hyđrôcacbon ở nhiệt độ tháp 
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Hình 1.15b. Giản đỗ De Priester đễ xác định hệ sô cân bằng pha K của các hyđrôcacbon ở nhiệt độ cao 


Các giản đồ về áp suất hội tự của các nhà sản suất khí GPA áp dụng chủ yếu cho các hợp chất 
alkan và alken, nhưng cũng kèm theo các giản đổ áp suất hội tụ cho nitơ, cácbon điôxít và hyđrô 
sunphua. Các giản đồ có thể sẽ không sử dụng được khi trong các hỗn hợp có chứa các napten và các 
hợp chất thơm. Cho các loại hợp chất này trong các giản đồ của viện dầu mỏ Mỹ đã áp dụng các phương 
pháp đặc biệt. 

Phần mở rộng hơn nữa quan niệm về áp suất hội tụ cho nhiều hỗn hợp khác nhau đã được Winn 
trình bày trong các tài liệu [Chem. Eng. Prog. Symp. Ser.2.48,121(1952)], Hadden và Grayson (trong tài - 
liệu đã dẫn), Cajander, HipKin và Lenoir trong [J. Chem. Eng. Data, 5,251 (1960)]. 
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4.5.3. Các phương trình dùng để xác định hệ số cân bằng pha K 

Do máy tính ngày càng được ứng dựng rộng rãi để tính các quá trình chưng cất, nên việc đưa ra 
các phương trình dùng để tính hệ số K ngày càng được quan tâm nhiều hơn. McWilliams [Chem. Eng., 
80(25), 138(1973)] đã đưa ra phương trình hồi quy có kèm theo bảng các hệ số của phương trình dùng 
để xác định hệ số K cho các hợp chất được thể hiện trên giản đồ của De Priester. Ngoài ra, các phương 
trình khác nhau và các hệ số cho các phiên bản khác nhau của các giản đổ áp suất hội tụ của GPAÁ cũng 
đã được GPA đưa ra. 

Ngoài các phương trình thực nghiệm dùng để tính các hệ số K, các phương trình lý thuyết dựa 
vào việc lập một hoặc hai phương trình nhiệt động học chính xác cũng đã được đề xuất. Khi chỉ sử dụng 
một phương trình trạng thái Ấp suất - Thể tích ~ Nhiệt độ (P- V-7) cho cả pha hơi và pha lỏng thì hệ số 
cân bằng pha có thể được tính theo phương trình sau: 


L1 
K,= Ha (1.17) 
Ở dây: ý”, ø” — hệ số phugát cho pha lỏng và pha hơi được rút ra từ các khái niệm nhiệt 
động kinh điển từ các biểu thức của phương trình trạng thái P-V-T. Các phương trình thích hợp 
cho enthalpy cũng có thể được rút ra một cách tương tự. 


Cho đến thời gian gần đây, các phương trình trạng thái vẫn được áp dụng thành công để tính các 
hệ số cân bằng pha K chủ yếu cho các hợp chất không phân cực như các hyđrôcacbon và các khí nhẹ. 
Các phương trình này bao gồm phương trình của Benedict- Webb- Rubin (BWR), phương trình của 
Soave (SRK) (Chem. Eng. Sci, 27, 1197 (1972)] là phương trình mở rộng từ phương trình rất đáng quan 
tâm của Redlich- Kwong và Peng- Robinson (PR) [Ind, Eng, Chem. Fundam. , 15,59 (1976)]. Các 
phương trình SRK và PR đều thuộc lớp các phương trình trạng thái bậc ba. Starling tiếp tục mở rộng 
phương trình BWR [Fluid Thermodynamic Properties for Light Petroleum Systems, Gulf, Houston, 
1973] để đự đoán các giá trị của hệ số cân bằng pha K và enthalpy của các paraphin mạch thẳng (cho 
đến n-Octan), cũng như của iso butan, iso pentan, êtylen, prôpyÌen, nitơ, cácbon điôxít và hydrosunphua 
(bao gồm cả vùng thâm lạnh). Các chương trình máy tính dùng để tính hệ số K theo các phương trình 
SRK, PR và các phương trình trạng thái khác đã được sử dụng rộng rãi trong các phần mềm hỗ trợ thiết kế 
và các phẩn mểm mô phỏng. Dự đoán giá trị của hệ số cân bằng pha K bằng phương trình SRK thậm chí 
được sử dụng ở áp suất ngay sắt áp suất hội tụ cho hỗn hợp nhiều cấu tử và được thể hiện trên hình 1.17. 
Các kết quả tương tự cũng đạt được khi sử dụng phương trình PR. 

Wong - Sandler đã để xuất các quy tắc trộn các phương trình trạng thái bậc ba để có thể áp dụng 
được các phương trình này cho cả các hỗn hợp các chất hữu cơ [AIChE J., 41, 683 (1995)]. 


BAN 


Nv 


Hình 1.16. Ảnh hưởng của thành phân hỗn hợp đến hệ số cân bằng pha K cho n-penftan tại 104°C (220°F), 
Giá trị K được xác định tại các giá trị W khác nhau (W~ phần khôi lượng của prôpan tỉnh theo hỗn hợp 
không chứa mêtan cho hệ mêtan ~ prôpan — penfan) 
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Ternperature 260 ®Ƒ 


Hình 1.17. So sánh giá trị thực nghiệm của hệ số cân bằng pha K với hệ số K 
tính theo phương trình SPK, tại t = 121°C 


o— Số liệu thực nghiệm, 
— Số liệu tính theo phương trình SRK. 


Một phương pháp đặt bài toán xác định hệ số cân bằng pha lỏng - hơi K khác cũng đã được ứng 
dụng rộng rãi cho các hỗn hợp chứa các hợp chất phân cực và (hoặc) không phân cực. Theo phương 
pháp này hệ số K sẽ được tính theo công thức: 
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_70 (1.18) 


‡ LM 
Ở đây:  đ” - Hệ số phugát của các cấu tử lỏng tinh khiết, 


đ” - Hệ số phugát của hỗn hợp hơi; 
yử - Hệ số hoạt độ của cấu tử ¡. 

Hệ số phugát của pha lỏng tỉnh khiết Øƒ và của hỗn hợp hơi đƒ có thể dự đoán bằng nhiểu 
phương trình trạng thái khác nhau. Trong khi đó, hệ số hoạt độ y/ cũng có thể dự đoán theo một trong 
hàng loạt các mô hình sử dụng năng lượng tự đo của hỗn hợp. Ở vùng áp suất thấp và áp suất trung 
bình, dự đoán chính xác hệ số hoạt độ y# của lỏng có tầm quan trọng đặc biệt trong việc xác định hệ số 
cân bằng pha K; của các cấu tử. 

Trong trường hợp có thể dùng hoặc phương trình (1.17) hoặc phương trình (1.18) để xác định hệ 
số K, thì phương trình (1.17) thường được ưu tiên sử dụng do chỉ cần sử dụng một phương trình trạng 
thái cho cả hai pha lỏng và pha hơi, và như vậy có thể sẽ hợp lý hơn. Ngoài ra, đại lượng đ” cho cấu tử 
tỉnh khiết ở dạng lỏng là đại lượng giả thiết cho từng cấu tử ở trạng thái siêu tới hạn. Trong trường hợp 
này, phiên bản của phương trình (1.18) trong đó sử dụng định luật Henry đôi khi cũng được áp dụng. 

Đối với các hỗn hợp của các Hydrôcacbon và các khí nhẹ, Chao và Seader (CS) [AIChE ]., 
7,589(1961)] đã áp dụng phương trình (1.18) bằng cách áp dụng biểu thức thực nghiệm để tính đại 
lượng đ”. Biểu thức thực nghiệm này được xây dựng dựa vào phương trình trạng thái tương ứng tổng 
quát P-V~T của Pitzer và các cộng sự, dựa vào phương trình trạng thái của Redlich-Kwong để tính đại 
lượng ó” và sử dụng lý thuyết về dung dịch đều của Satchard và Hilderbrand để tính hệ số yử. Để áp 
dụng được phương pháp (CS) trong các giới hạn đã được Lenoir và Koppany thảo luận [Hydrocacbon 
process., 46(11), 249(1967)], cần phải có năm hệ số cho từng chất (T,, P„, ø, ä V1) và các kết quả nhận 
được là khá tốt. Để có thể áp dụng phương pháp (SC) ở vùng nhiệt độ và áp suất cao hơn, cũng như để 
tăng độ chính xác khi tính đại lương ú cho hyđrô, Grayson và Streed đã đưa ra bộ hệ số đã được căn 
chỉnh lại [Paper 20-P07, 6th World Pet. Conf,, Frankfurt, June, 1963]. 

Đối với các hỗn hợp chứa các chất phân cực, các mô hình cân bằng pha phức tạp hơn đã được để 
xuất để xác định hệ số hoạt độ +. Các mô hình này chứa các thông số tương tác của các cặp hai cấu tử 
có trong hỗn hợp. Sáu mô hình sau đây là các mô hình thường sử dụng: mô hình Margules, mô hình 
van Laar, mô hình Wilson, mô hình NRTL, mô hình ƯNIFAC và mô hình ƯNIQUAC. Các biểu thức 
thường được ưu tiên sử dụng để tính hệ số hoạt độ y¡ là các phương trình của mô hình NRTL và - 
UNIQUAC. Bảng các thông số khá đẩy đủ của các mô hình cũng đã được công bố trong nhiều tài liệu, 
trong đó bộ các thông số cho mô hình ƯNIFAC đã được công bố trong tài liệu của Gmehling và Onken 
[Gmenhling and Onken, Vapor - Liquid Equilibrium Data Collection, DECHEMA Chemistry Data ser, 
vol.l (parts1~10), Frankfurt, 1977] và bộ các thông số này thường xuyên được cập nhật [[nd. Eng. 
Chem. Res., 30,, 2352(1991)]. 

Chỉ tiết về các phương pháp và các chương trình để xác định các thông số tương tác của hệ hai 
cấu tử từ các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha lỏng - hơi của hệ hai cấu tử, và sau đó sử dụng các 
thông số này để dự đoán các giá trị của hệ số cân bằng pha K theo mô hình UNIQUAC đã được trình 
bày trong tài liệu [Prausnitz et al., Computer Calculations for Multicomponent Vapor - Liquid and 


42 http://tieulun.hopto.org 


Liquid - Liquid Equilibria, Prentice - Hall, Englewood CHiẾs, N.J., 1980], và theo mô hình đóng góp 
nhóm UNIFAC của Fredenslund, Gmehling và Rasmussen được trình bày trong tài liệu [Vapor - Liquid 
Equilibria using ƯNHFAC, Elsevier, Amsterdam, 1980]. Cả hai mô hình trên đều sử dụng phương pháp 
của Hayden và O'Connell [Ind. Eng. Chem. Prcess Des. Dev., 14, 209 (1975)] để tính đại lượng Ø;~ hệ 
số phugát của hỗn hợp hơi. 

Khi nhiệt độ của hệ vượt quá nhiệt độ tới hạn của một hoặc một vài cấu tử của hỗn hợp, 
Prausnitz đã sử dụng hằng số trong định luật Henry thay cho tích số y#. #, trong phương trình (1.18). 
Trong các trường hợp khác, hệ số phugát Ø” của cấu tử tinh khiết sẽ được tính từ các số liệu về áp suất 
hơi bão hòa có sử dụng hiệu chỉnh của Poynting về phugát của hơi bão hòa. Khi áp suất chưng nhỏ hơn 
khoảng 202,6 kPa (2 atm) và tất cả các cấu tử trong hỗn hợp đều có nhiệt độ tới hạn lớn hơn nhiệt độ 
của hệ thì đ; = P; "22 / P và đ!; = 1,0 và khi đó phương trình 1.18 sẽ có đạng: 

K; = y¿,P,Râo tòa JP (1.19) 
và hệ số K, sẽ được gọi là hệ số K của định luật Raoult cải biến. Hơn thế nữa, nếu như pha lỏng là lý 
tưởng, khi đó y/ = 1,0 và 

Ki=Phiews/p (1.20) 

Hệ số K; trong trường hợp này được gọi là hệ số K của định luật Raoult và K; chỉ phụ thuộc vào 
áp suất hơi bão hòa P,*2°"*“ của cấu tử ở trong hỗn hợp. 


1.5.3.1. Hệ số bay hơi tương đối 
Hệ số bay hơi tương đối của hai cấu tử ¡ và j có thể biểu diễn qua tỷ số của các hệ số phân bố 
K của các cấu tử: 


đụ = Kịi/ K; (1.21) 
Cho hỗn hợp lý tưởng tuân theo định luật Raoult: 
p° 
=¬ 1.22 
¡Tp (1.22) 
KẾ P 
nên Ớ, = Pa (1.23) 
Ji lỗ 


Ở đây K?, KP — hệ số K của cấu tử ¡ và j cho hệ lý tưởng. 


1.5.3.2, Các phương trình trạng thái 

Phương trình trạng thái là một phương trình đại số mô tả quan hệ giữa nhiệt độ, áp suất và thể 
tích mol của chất lỏng thực. 

Đã có nhiều phương trình trạng thái ở mức độ phức tạp khác nhau được để xuất, nhưng không 
có phương trình nào đủ chính xác để mô tả trạng thái của tất cả các khí thực ở mọi điều kiện. Các 
phương trình trạng thái dùng chủ yếu để thiết kế các quá trình tách các hỗn hợp nhiều cấu tử sẽ được - 
trình bày dưới đây. Các phương trình trạng thái thông thường là một bộ phận không tách rời được của 
các bộ chương trình tính trên máy tỉnh. Dưới đây sẽ dẫn phương trình trạng thái của Redlich - Kwong 
chỉ với mục đích minh họa. Các phương trình trạng thái khác ở mức độ chi tiết có thể xem trong [Reid 
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R.C. etal., (1987), Properties of Liquids and gases, 4h cán (McGraw- Hữï)] và trong [Walas S.M.(1989), 
Phase Equilibrium in Chemical Engineering (Butter Worths)]. 
Để có thể chọn được phương trình tốt nhất cho từng trường hợp thiết kế các quá trình cụ thể có 
thể tham khảo bảng (1.9) và hình 1.25. 
Phương trình Redlich — Kwong (F—K) (1949) 
Phương trình Redlich ~ Kwong chính là phương án mở rộng của phương trình thường gặp 
Van der Waal. Phương trình R-K có đạng: 
„Pa. (1.24) 
V-b T"?.V.(V+b) 
®) đây: 
“2,5 


1 
a = 0,427R°—“—; 


P„ 
b= 0,08664R-2=; : 
P„ 
P— áp suất; 
V - thể tích. 

Phương trình R-K không sử dụng được cho khí ở vùng lân cận của áp suất tới hạn (P; = Ð/P„ > 0,8) 
cũng như không áp dụng được cho các chất lỏng. 

Phương trình Redlich — Kwong — Soave (F¬K—S) 

Năm 1972, Soave đã biến đối phương trình R-K để có thể áp dụng được phương trình này ở vùng 
các thông số tới hạn và cho các chất lỏng. 

Phương trình Benidict— Webb — Rubin (B-W-R) (1951) 

Phương trình này chứa tám hệ số thực nghiệm và dự đoán khá chính xác trạng thái của pha hơi - 
và pha lỏng của các hợp chất hyđrôcacbon, Phương trình B-W-R cũng có thể áp dụng được cho các 
hydrôcacbon nhẹ, cácbon dioxide và nước. 

Phương trình Lee — Kesler—- Plocker (L—K—P) 

Lee và Kesler (1975) đã mở rộng phương trình Benidict - Webb - Rubin cho nhiều loại hợp chất 
khác nhau dựa trên cơ sở của định luật trạng thái tương ứng. Phương pháp này sau đó đã được Plocker 
và các cộng sự cải biến tiếp (1978). 

Phương trình Chao — Seader (CS) (1961) 

Phương trình Chao - Seader dự đoán chính xác trạng thái của các hyđrôcacbon nhẹ và khí hyẩrô 
nhưng chỉ ở nhiệt độ thấp 7'< 530°K. 

Phương trình Grayson — Stread (G¬S) 

Grayson - Stread (1963) đã mở rộng phương trình Chao - §$eader cho các hỗn hợp giàu 


hyđrôcacbon và cho các hệ ở nhiệt độ cao và áp suất cao. Phương trình này có thể áp dụng được cho 
nhiệt độ đến khoảng 4700°K và áp suất đến 200 bar. 
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Phương trình Peng ~ Robinson (P~R)( 1970) 

Phương trình Peng - Robinson có liên quan đến phương trình trạng thái của Redlich - Kwong - 
soave. Phương trình P-_R được đưa ra để khắc phục sự không ổn định của phương trình Redlich ~ 
Kwong - Soave ở vùng lân cận của điểm tới hạn. 

Phương trình Brown Ko (B—K;a) 

Brown và các cộng sự (1960) đã đưa ra phương trình thiết lập quan hệ giữa hệ số cân bằng pha K 
với bốn thông số: nhiệt độ, áp suất, cấu tử và áp suất hội tụ. Áp suất hội tụ là áp suất tại đó tất cả các hệ 
số K của các cấu tử đều tiến đến 1. Phương trình Brown Kạo chỉ áp dụng được ở áp suất thấp và nói 
chung phương trình này chỉ ứng dụng được cho các hệ chân không. 


1.6. DỰ ĐOÁN CÂN BẰNG PHA LỎNG - HƠI DỰA VÀO ENTHALPY DƯ 

Khi tiến hành thiết kế các quá trình tách, một trong những vấn để khó thường gặp là thiếu các số 
liệu thực nghiệm đáng tin cậy về cân bằng pha. Trong những trường hợp như vậy thường phải sử dụng 
các phương pháp dự đoán cân bằng pha lỏng - hơi cũng như các phương pháp ngoại suy các số liệu 
thực nghiệm. Khi sử dụng các phương pháp dự đoán cân bằng pha lỏng - hơi, cần phải lưu ý là bất cứ 
khi nào có điểu kiện đều cần phải kiểm tra lại các số liệu dự đoán theo các số liệu thực nghiệm. Các ` 
phương pháp dự đoán cân bằng pha ở góc độ tin cậy không thể so sánh được với các phương pháp dự 
đoán các tính chất vật lý khác của các chất cũng như của hỗn hợp các chất. 

Các phương pháp được sử dụng nhiều nhất hiện nay để dự đoản cân bằng pha lỏng — hơi của các 
hệ hai hay nhiều cấu tử chính là các phương pháp sử dụng enthalpy dư £# và hệ số hoạt độ +, của cấu tử ¡ 
trong hỗn hợp lỏng để thể hiện hành vi không lý tưởng của các cấu tử này. 


1.6.1. Phương trỉnh Gibbs —- Duhem 

Hành vi khác với hành vi của hỗn hợp lý tưởng xuất hiện chủ yếu trong pha lỏng (và sự khác biệt 
này thường không đáng kể ở trong pha hơi). Do khoảng cách giữa các phân tử ở trong pha lỏng nhỏ 
hơn, nên lực tương tác giữa các phân tử sẽ lớn hơn đáng kể so với ở trong pha hơi. Ngược lại, ở áp suất 
vừa phải, pha hơi có thể được coi là hỗn hợp lý tưởng. Ở áp suất cao hơn, trạng thái của pha hơi có thể 
được mô tả bằng các phương trình trạng thái. 

Hành vi pha của chất lỏng thực thường được mô tả bằng cách sử dụng hệ số hoạt độ (phương 
trình 1.4). Tuy nhiên, hệ số hoạt độ của các cấu tử ¡ của hỗn hợp lỏng không phải là các đại lượng độc | 
lập với nhau và sự phụ thuộc lẫn nhau của các hệ số hoạt độ y¡ của các cấu tử ¡ trong hỗn hợp lỏng được 
thể hiện qua phương trình của Gibbs - Duhem[Prausnitz 1969]: 

>.x/đlny,=0 (125) 

Đối với hỗn hợp hai cấu tử, theo phương trình Gibbs ~ Duhem, hai hệ số hoạt độ hoặc là phải 


cùng < 1, hoặc là phải cùng > Ì. 


4.6.2. Một số mô hình dự đoán cân bằng pha lỏng — hơi dựa vào enthalpy dư 

Phương trình Gibbs - Duhem là phương trình nhiệt động cơ bản, vì vậy luôn phải được thỏa 
mãn. Phương trình này tử lâu đã được sử dụng để kiểm tra sự chính xác nhiệt động của các số liệu cân 
bằng pha lỏng - hơi. Để nhận được quan hệ phụ thuộc của hệ số y¡ vào nỗng độ sẽ rất hữu ích nếu như 
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bắt đầu với một giá trị của trạng thái của toàn bộ hỗn hợp. Bằng cách này, việc xác định sự chặt chẽ về 
mặt nhiệt động của hệ số hoạt độ sẽ đạt được một cách tự động. Các quá trình trộn để tạo ra hỗn hợp có 
thể được mô tả đơn giản nhất bằng cách sử dụng enthalpy tự do ø [Prausnitz 1969}. Thay đổi enthalpy 
tự do khi tiến hành trộn hai chất lỏng lý tưởng được tính theo công thức: 
Ag“=RT.5_x,Ìnx, (1.26) 
Ởđây:  R- là hằng số khí vạn năng; 
Ag“ ~ thay đổi enthalpy tự do khi trộn hai chất lỏng lý tưởng, đại lượng luôn âm. 
Một cách tương tự, cho hỗn hợp không lý tưởng: 
Ag=R.T.5x,Inx, + R.T.3 x, Inÿ, (1.27) 
Trong công thức trên, số hạng 7 x,lny, phản ánh hành vi không lý tưởng của hỗn hợp và 
được gọi là enthalpy tự do dư AeF: 


Ag” =R.T.3x,Iny, (1.28) 
Như vậy: 

Ag= Agl2+ AgF (1.29) 
Ký hiệu AG Ê = n.Ag”, với  - số mol của hỗn hợp và với x; = n; / rr, sẽ nhận được công thức: 

AG?= R1. n, In7, (1.30) 


Ở đây: n, - số mol của cấu tử ¡ trong hỗn hợp lỏng. Lấy đạo hàm của enthalpy tự do dư trong - 
phương trình trên theo số mol z của cấu tử / tại nhiệt độ không đổi sẽ rút ra được biểu thức cho hệ số hoạt 


độ 7,: 
"m." ôAG? | 1 
L RTỶ ôn, T,P,n; mi q3 ) 
Phương trình trên sẽ tương đương với phương trình sau: 
| ; ÔAp” củ ôðAg” 
Iny.=——| Ag°+—=—- : 
lệ m diệt > S5: à, (1.32) 
Đối với hỗn hợp gồm hai cấu tử a và b, phương trình trên có đạng: 
l ôAg” — ôAg? 
Inz,=——Ì Ag°+ =Š—~ Š 
é m ớ Ôx, Ta Ôx„ KiỀP 
Do x; = Ì - x¿ nên: 
1 ôAg” 
Inz, =——| Ag”+ § 
% mi § +? ôx, (1.34) 
Tương tự: 
| ôAg” | 
Iny„ =——| Ag”—x 
% m .Ý a Ôx, (1.35) 


Hình (1.18) thể hiện ý nghĩa hình học của các phương trình (1.34),(1.35) [Gmehling and Kolbe, 
1992]. Tại giá trị nồng độ cho trước x„ = 0,252, hệ số hoạt độ có thể tìm được bằng cách kẻ đường tiếp 
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tuyến với đường cong g?/ RT tại x„ và từ giao điểm của đường tiếp tuyến này với các đường x; = 0 và x„ = 1,0 
sẽ tìm được các hệ số hoạt độ y; và y› của các cấu tử a và b tinh khiết, 

Do các hàm số của enthalpy tự do dư Ag° phải luôn thỏa mãn điểu kiện AgẺ = 0 tại các giá trị 
+¡ = 1,0 có thể tính được các hệ số hoạt độ y;của một hỗn hợp theo phương trình (1.34). 

Đối với hỗn hợp hai cấu tử, để tính các hệ số hoạt độ „ và y„ các phương trình thực nghiệm và 
bán thực nghiệm thường được sử dụng [Prausnitz 1969], trong đó một số phương trình quan trọng 
được dẫn trong bảng 1.3. Ứng dụng phương trình Margules được thể hiện trong ví dụ ở phần sau dây. 
Tuy nhiên, các phương trình lý thuyết đã được cải thiện (thường dựa trên các khái niệm về nồng độ cục 
bộ hoặc dựa vào phương pháp số gia) ngày càng được ứng dụng rộng rãi. 


Hình 1.18. Enthalpy g”/ (RT) của hệ Êtanol(a) và Nước (b) ở 70°C. 
Các hệ số hoạt độ Inz„ và In, được xác định bằng đường tiếp tuyến với đường cong. 


Bảng 1.3. Một số mô hình quan trọng dùng để tính enthalpy tự do dư gẼ 


và các hệ số hoạt độ y¡' của hỗn hợp hai cấu tử 


Margules 


Aam, Aba gi 
——=Xx„.X ,.(A,..X. + v.X,) 
RT a „ ba đồ '“*b 


Inz, =xg.(Á„y +2.(Áy„— A).x„) 


In? =x2.(Au +2.(A„ ~ Ap„)-X,,) 


E 
L4 Á p-3.-5y 


ri mẽnẽr 


Van Laar áp; Âba 


ụu Ấp 2 


lnz =4 
⁄% ST sáng 


Aup.X„ 
b-X. + Ấy .y 


A 


a 
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Wilson! *@— Ề 
Iwi son nb — “ụg =-(x„.Ìn(X, + Á„.X,) + Xụ. ln(xy + A,„.x„)) 


“đu — Â» In+„ =1—Ìn(%, + A¿„.x,)~ ĩ 


| 
| # — AycẤy — 
Ị Xu + Am» 'Ấp Aự „ + Xụ 


X Â px 
Iny, =1—Ìn(x, + 4,„.x„}— : ———®=#— 


X, +Áup,X.. Ápp-X, 3, 


———>Xx„.X 


NRTL2 #ay — đụ gP Ty ‹Ouu 
n at 


+ Ìu Ga 
Xa +#XyGyy, Xs?+X„.G 


2 £ 
In y/ về x? J Gy„ P Jap.G„p 
£ó P Hz,+xy.G (Xy + *„.G„ Ỷ 


UNIQUAC" BC 
2 ==xylh 4i lnỀ VỂ lu Cua v18 S1) 
RT X. xu, 2 ỏ, ó, 
|- gu 
Dự —U„„ ŸT —4„.x „.In(D, +Ð0y.Jy„„)~q,.x„.In( +0 .Jv) 
Inz„ =In7zf +lny? 
: Ó_ z D) ñ 
Inz£ =In“*+<~-4,.la~<*+#/| 1, —->J 
1%: X. 2 ó, ó, ạ r, b 
Inz? =~a,.In(U, +œz.7J„Ì+0y.g.. lạ la, 
#2 =~4,-MẮU, +Ju) +04, Du +UyjJu Đy+Ð,J„ 
Inz =In7 +Inz¿ 
HIỆ =hỖ +ế 2 .1nÐ +4 J=B] 
Ấp ? ó, š Tạ l 
In#y =—4y. In(D +0,.J„, + Đ,.4ụ. `"... 1. 
Ủy tÙ, Ty Ủy +Uy.Tụ, 
}=.‹i~ ;)—fŒ;—1); với z = 10 
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Chú thích: 


ˆ 


ÿ 2» — 3 ) 
1, A¿y = - ©xp(— =.— 4t„ = 2” exXp(- _—- ) 
b 


Ở đây: 9, - Thể tích mol của cấu tử í tinh khiết; 
Â¿~ Năng lượng tương tác giữa cấu tử ¡ và j (Â¿ = .¡). 


2. Jy = Šap TẾ» : LÃ = Šba — Ếaa 


RT “ RT 
G„, = €XD(~đ„„J¿„) ; Œ,„ = eXp(—Ø,„J,„) 
Ở đây: ø; — Thông số tương tác giữa cấu tử ¡ và j (Øy = g;) 
œ, - Thông số không ngẫu nhiên (ø¡= ø¡) 
3, q¡~ Thông số diện tích; 
r¡- Thông số thể tích; 
„ — Thông số tương tác giữa cấu tử ¡ và 7 (wy = tr;); 
y£ ~ Phần tổ hợp của hệ số hoạt độ; 
y*— Phần dư của hệ số hoạt độ; 


Đ= ‹;5; ` ó, " Tác 


ỉ K ; 
24, 3 Hếi 
j 


lap — tuy huy — Đua 
¡ Ïp„ =eXDÍ—=— ——”— 
RT ) W pí RT ) 


J„„ = €XP(— 


1.8.3. Phương trình Wiison và chương trình dùng để dự đoán cân bằng pha lỏng 
— hơi cho hệ hai và nhiễu cấu tử [Wiison 1964] 


Phương trình của Wilson cho hệ hai cấu tử có dạng sau: 


Ag? 
lì —(x„.ln(x„ + Á „.x¿) + x;.In(, + 44, „.x„)) (1.36) 


Ở đây: Áp và A¿a~ các hệ số của phương trình Wilson cho cặp hai cấu tử a-. 
Từ phương trình trên, các hệ số hoạt độ sẽ được tính theo các phương trình sau: 


# A,„.x 
lnz, =1~In(%x, + A„.4e}~———#®——-——®~*>— 
Xa ĐÁ gi, Áj,.X„. T1, 


* A px 
———_— (1.37) 


Xy+Á sấu, Á viẤp ĐA„ 


ln7, =1—ln(%y + Á¿„.x„)— 


Các lực tương tác giữa các cấu tử a và b có thể xác định được từ một vài giá trị đo bằng thực 
nghiệm và các lực này sẽ được thể hiện qua các hệ số Á„; và A„¿. Các hệ số Á„ và A;„ chỉ phụ thuộc ít vào 


áp suất. 
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Đối với hệ ba cấu tử, phương trình Wilson có dạng sau: 


ca =—x,.lIn(A_„.x, + Áp, + A„x,)— x,.ID(Áy„.X„ + Áy-Xy + Au..x.)— x..In(Á „.x⁄„ + Á„‹xy + A„.x.) 
(1.38) 
Với A;a= Aub= A«= Ì. 
"từ đây các hệ số hoạt độ y¡ của cấu tử ¡ có thể tính theo các phương trình sau: 
Inz, =1—ln(A,..x„ + Ág.x,„ + Ä¿.x,)— 
Xu AựX, h Ác (139) 
Ai, +Áqg.Xy ti, Áp, + ÁpgXy + Áus, +Á.,.xy +Á...., 
Với Aa¿¿= Âu = A¿ =1. 
Đối với hỗn hợp gồm + cấu tử, phương trình Wilson sẽ có dạng sau: 
Si =- HỘI Ayx) với A¡¡ =l (1.40) 
Từ đây hệ số hoạt độ sẽ được tính theo công thức sau: 
lIny, ~1-HÓ (A+,)~ 3< tố (141) 
j=l t=l 3 Aye, 


Các thông số Á¿ của phương trình Wilson cho một số hỗn hợp hai cấu tử được dẫn trong bảng 1.4. 

Ngay cả cho các hệ ba và nhiều cấu tử hơn nữa, phương trình Wilson cũng chỉ chứa các thông số - 
Aj của tất cả các hệ hai cấu tử liên quan. Như vậy dự đoán cân bằng pha lỏng - hơi của hệ nhiều cấu tử 
theo phương trình Wilson sẽ có thể thực hiện được chỉ từ các số liệu thực nghiệm của các hệ hai cấu tử 
tương ứng. Phương pháp dự đoán này sẽ được minh họa trong ví dụ ở phần sau. 

Phương trình Wilson đã chứng tỏ khá phù hợp với các kết quả thực nghiệm. Đại đa số các đường 
chưng cất trên hình 1.22 đều được tính theo phương trình này. Tuy nhiên, không giống như các phương 
trình ƯNIQUAC và UNIFAC, phương trình Wilson không áp dụng được cho các hệ có sự phân lớp của 
pha lỏng. 

Chương trình dự đoán cân bằng pha lỏng — hơi theo mô hình Wilson 

Để tính các hệ số hoạt độ của các cấu tử ở trong pha lỏng theo phương trình Wilson tốt nhất 
nên viết một chương trình máy tính bằng ngôn ngữ lập trình Pascal, Basic... Các thông số đầu vào 
của chương trình này là số cấu tử ø, các thông số của A; của phương trình và nồng độ của các cấu 
tử ở trong hỗn hợp. Kết quả chương trình đưa ra là các hệ số hoạt độ của các cấu tử trong dung . 
địch. Chương trình trên cũng có thể dễ dàng thực hiện ở đạng một chương trình con và sau khi cải 


biên có thể dùng như một chương trình con để tính nhiệt độ sôi cũng như tính nồng độ của các cấu 
tử trong pha hơi. 
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Ví dụ 1.4 
Tính hệ số hoạt độ của rượu iso-propylíc (IPA) và nước ở trong dung dịch IPA-nước- 
methanol-ethanol. Nồng độ phần mol của các cấu tử như sau: 


lo [am |mmlo, 


Các thông số của hệ 2 cấu tử của phương trình Wilson 4; có thể tìm trong [Hirata M. et. al, 
(1975), Computer Aided Data Book o£ Vapour - Liquid Equilibria (Elsevier)]: 


1 23357 2,7385 0,4180 


Bài giải: 


0.1924 1 L6500  0,1108 
1 |02419 0/5343 I 0,0465 
09699 0/9560 0,7795 1 


Cấu tử 1 = MeOH 
2=EtOH 
3=IPA 
4=H:O 
Kết quả tính theo phương trình Wilson: 


Hệ số hoạt độ của rượu iso-propylfc ›=2,lì 
Hệ số hoạt độ của nước y4= 1,25 
Các số liệu thực nghiệm theo Hirata 3= 2,1 và 4= 1,3. 


Bảng 1.4. Thông số của phương trình Wilson cho một số hỗn hợp hai cấu tử 
[Chọn từ tài liệu Gmehling et al. 1997] 


A„= 2en[T^ 2) A„= Zem|- Ân An với R=1,98721 cal/(mol.°K). 
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.. vờ 


MWww €;H;Cl |2—-chloroethanol (b}) ó7.29 896.5587 † 918.2200 
O 


—T —— [| |eelree- | sẽ |raue|amar 
L— [enslremme— [em |uemmlsnan 
CH,O 1140.7179 | 1819.4033 
A-di 1967.0868 | 397.5832 

E——[  lensleem — [xe 
| |GHN[mridm@ | s0 1098.8670 | 1160,6292 | - 
ãmmWwăfRE C,H,O 1449.5866 | 1434.867 
| | CHẠO. |methanol (b) -351.3486 
mm C;H,O ~304.1230 | 1549.0997 


2084.0256 


-1716.484 
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18155.835 


J2682.718 


831.8887 


1748.1927 


847.9199 


49.6010 


% - 
Ò 


552.1459 


189.0939 


1902.6643 
-132.0576 


594.1757 
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I 
b2 
~¬ 
¬ 
_ 
~ 
` 


75.14 


27200 
140.1672 
21353 


-121.3194 | 9543.2503 


1853.1108 | 113.5702 
-444.5442 | 14949731 


305.3873 | 583.0877 
121.9074 
~187.5366 
162.5974 
252.2864 
477.6356 
~573.3858 
89.4230 
1264.4318 
1772.9967 
-371.1771 
~294.8147 
543.9352 
1016.1121 
~799.3720 
881.6972 
197.0940 
~223.35669 
-112.5782 | 945.7542 
210.4437 
~227.3437 
794.4068 | 
744.668 
256.167 aN 
401.746 
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| |OMo. 2-propanol (b) 76.92 
| CẻmO| 2-butanone (b) 90.17 


I 
Là 
tì 
S 
œ 
cả 
Š 


tb 
co 
) 
x 
— 
trì 
hà 


—- 
"¬ 
Ixz 
—— 
—— 


mg 
¬¬ C;HạO |1-propanol (b) 75.14 
mg. ¬"= pyridine (b) 80.86 
2~ethoxyethanol 123.07 


octane 163.45 L CaHs, |ethybenzene (b) 123.07 


©;H,C]; 


1,2dichloroethane 


ra 
t" 
= 
\`© 
» 
% 


rà 
œ 
bà 
Gì 
k2 
S 


C¿ÖH; 


PROGRAM Canbangfa Wilaon; 


Type 
ma = arrav[0.. 15, 0..15] o£ real; 


mx = array[ 0..15] of real; 
Var 

X.Y, g;D;aa,bb,cc : mx; 

A : ma; 


q1,q2,g3,t,pm,pÖ,pma⁄,fi : real; 
n,i,},k : integer; 


Procedure Hesol; 


{ He Metanol - Etanol - isoPropanol - Nuoc} 
Begin 
Writeln(" He Metanol(1) - Etanol(2) - isoPropanol(3) — Nuoc(4) '); 
readln; 
n := 4; 
A[l,1] := 1.0 ; A[1,2] := 2.3357 ; A[l,3) :=2.7385; A[1,4] :=0.4180 ; 
A[2,1] :=0.1924; A(2,2] :=1.0 ; A([2,3] :=1.6500 ¿ A[2,4]:= 0.1108 ; 
A[3,1] :=0.2419 ; A[3,2] := 0.5343 ; A[3,3] :=1,0 ; Ai3,4] := 0.0465 ; 
A{4,1) := 0.9699 ; A[4,2] := 0.9560 ; A[4,3)} := 0.7795 ; A{[4,4] :=1.0 ; 
end; 


Procedure  Heso2; 
{ He Axeton(1) - Clorofooc(2) - Metanol(3 ) } 


Begin 
Writeln('"He Axeton(1) - Clorofoeoc(2) - Metanol(3 )!}; 
readìn; 
n ;= 3; 
A[l,l] := 1.0 ; A[l,2] := 1.0415 ; A[1,3] := 0.7170; 
A[2,1] :=1.9523; A[2,2] :=1.0 ; A{[2,3] := 0.8728 ; 
A[3,1] := 0.7204 ;¿ A([3,2] := 0.1300 ; A[3,3] :=1.0 ; 
end; 


Procedure Nhietdosol2( t : real); 


begin 
aa[l) := 9.76775 ; aa[2] := 9.3936 ; aa([3] := 11.98705 : 
bb[l] := 2787.498 ; Đbb[2] := 2696.249 ; bb[3] := 3643,314 ; 
cc[l1] := -43.486; cc[2] := -46.918; cc[3] := 33.424; 
{ t:= tE+ 273.15;} 
for ¡ := 1 ton do 
P[i] := exp( aa[i] - bb[i] / ( t + cc[i]))z 
end; 
3ï -.-.-.SBAa.AaLaBLAaaBaaaBanananannanannnna.......... nh l 
Begin 
Writeln(' Tỉnh can bang pha long - hoi ') ; 
readln; 
Writeln(" Bien soan : Nguyen huu Tung "}; 
readln; 
{ Writeln(' Ap suat cua he P='); 
readin( p0); }p0 := 1.0; 
Ũ Writeln(' $o cau tụ n =!); 
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readìn(n);z } {( n :z 4 /} 
{ Writeln{('" Nong do cua cac cau tu '} š 
for i := 1 ton de 
readln(x[i]);}{ x[1l] := 0.05; x[2]l :z= 0,05; x[3] := 0.18; x[4]: = 0.72; 
Hesol; } 
Heso2; 
x[1] := 0.25; x[2] :z 0.35; x[3] := 0.40; 
for k := 1Ì ton do 
begin 
g1 := 0.0; t 
for j := 1 ton do 
g1 := g1 + x[j} * a[k,j] ; 
q2 := 0.0; 
for i := 1 ton doơ 
begin 
g3 := 0.0; 
for ] := Ì ton do 
q3 := q3 + x[]) * ali,]ì : 
g2 := q2 + { x[i) * ali,k])/ q2: 
end; 
g(k] := exp( 1.0 - ìn(qg1) - q2) : 
Writeln( ' He so hoat do gamma['*,k,*} = ', gÍk]); 
readln; 
end; 
(† t:z 50. + 273.15; 
Repeat 
Nhietdosoi2( t }z 
for ii := 1 to n do 
Writeln(' Ap suat hoi bao hoa của cau tụ ',i,' = °', p[i] :6:4, 'bar)); 
readln; 
{ tỉnh ap suaE hon hop} 
pm := 0,0; 
for 1 := 1 ton do 
pm := pm + x[i] * g[ii} * p[il : 
Writeln(* Ap suaE hon họp pm = ', pm)? 
readln? 


begin 
if p[i] >= pmax then pmax :=p[i] ; 
Ffi := pm/p|[i]: 
t ;= ( bb[i] / ( aa[i] - 1n( p0/fi))) - cc[li] ; 
end; 
Writeln(' nhiet do soi cua hon họp t ='., t :8:4,' K '}; 
readln; 
Until Abs({ pm - p0) ) <= 0.0001; 
{ Tỉnh nong do can bang trong pha hoi} 
for ¡ := 1 ton do 
y[i]:=( p[i] * xii) * g[i])/ pm ¿ 
for i := 1 tonn đo 
Writeln('* Nong do can bang trong pha hoi vy[',i,']=', y[1]:6:4); 
readln; 
end. 
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1.6.4. Mô hình cân bằng pha NRTL (Non-random two Liquid equation) 

Mô hình cân bằng pha NRTL do Renon và Prausnitz để xuất năm 1968 nhằm khắc phục nhược 
điểm của phương trình Wilson và mô hình này có thể áp dụng được cho cả các hệ có lỏng không tan lẫn 
vào nhau (số pha lỏng > 2). Như vậy phương trình NRTL có thể sử dụng để dự đoán thành phần cân 
bằng pha lỏng — hơi và lỏng ~ lỏng (bảng 1.3). 


1.6.5. Mô hình cân bằng pha UNIQUAC (Universal quasi- Chemical equation) 

Mô hình cân bằng pha UNIQUAC do Abrams và Prausnitz để xuất năm 1975 và mô hình này 
thường được sử dụng nhiều hơn phương trình NRTL trong thiết kế các quá trình tách trên máy tính. 
Phương trình ƯNIQUAC có thể áp dụng được cho cả các hệ lỏng tan lẫn và không tan lẫn và vì vậy có 
thể dùng để tính cân bằng pha lỏng - hơi và lỏng ~ lỏng. Cũng như các phương trình Wilson và NRTL, 
thành phần cân bằng pha của các hệ nhiều cấu tử có thể dự đoán được bằng phương trình ƯNIQUAC 
mà chỉ cần có các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha của từng cặp các cấu tử có trong hỗn hợp nhiều 
cấu tử (bảng 1.3). 

Trong trường hợp không có các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha của hệ hai cấu tử, thì các 
thông số của phương trình UNIQUAC có thể dự đoán được bằng phương pháp đóng góp nhóm 
(phương pháp UNIFAC). Phương pháp UNIFAC sẽ được mô tả dưới đây. 

Phương trình UNIQUAC sẽ không được dẫn ra ở đây do biểu thức toán học của phương trình 
này khá phức tạp và phương trình này thường không được sử dụng để tính cân bằng pha bằng phương 
pháp tính tay. Phương trình này thường được thể hiện đưới dạng một chương trình con dùng để thiết 
kế các quá trình hoặc đùng để làm các chương trình mô phỏng. Chỉ tiết vể phương trình này có thể xem 
trong các tài liệu đã dẫn [Reid et al. 1987 hoặc Walas, 1984]. 

Nguồn số liệu tốt nhất cho các thông số của phương trình UNIQUAC (thông số của các cặp hai 
cấu tử) chính là tuyển tập các số liệu về cân bằng pha lỏng - hơi và lỏng - lỏng DECHEMA (1977). 


1.6.6. Phương pháp đóng góp nhóm và mô hình cân bằng pha lỏng — hơi UNIFAC 

Các phương pháp đóng góp nhóm đã được phát triển để dự đoán hệ số hoạt độ của các cấu tử ở 
trong pha lỏng. Mục tiêu đặt ra của các phương pháp này là từ một số tương đối ít các nhóm chức cấu 
tạo nên các chất, có thể dự đoán được cân bằng pha lỏng~ hơi của hàng chục nghìn các hỗn hợp được 
quan tâm trong thiết kế các quá trình tách. 

Kojima và Tochigi (1979) đã đưa ra phương pháp ASOG dùng để đự đoán các thông số cần thiết 
của phương trình NRTL dựa trên nguyên tắc đóng góp nhóm. 

Eredenslumd và các cộng sự [Fredenslumd A...et al, Vapour ¬ Liquid Equilibria using UNIFAC: a 
Group Contribution Method (Elsevier), 1977] có thể đã đưa ra được phương pháp hữu dụng nhất cho ˆ 
thiết kế các quá trình tách và đó là phương pháp ƯNIFAC. Thời gian gần đây càng có nhiều nhà nghiên 
cứu quan tâm phát triển phương pháp UNIEAC bằng cách mở rộng số nhóm chức và mở rộng cơ sở dữ 
liệu của phương pháp. 

Phương pháp ƯNIFAC được du tiên sử dụng trong thiết kế các quá trình và thường được thực 
hiện ở dạng chương trình con dùng cho thiết kế và trong mô phỏng các quá trình. 
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Mô hình cân bằng pha lỏng - hơi UNIFAC là mô hình rất hiệu quả dùng để tính hệ số hoạt độ 7, 
cửa các cấu tử trong hỗn hợp lỏng dựa vào phương pháp đóng góp nhóm. Mô hình UNIFAC được phát 
triển dựa trên mô hình dùng để xác định hệ số hoạt độ ƯNIQUAC (Universal Quasi ~ Chemical) theo 
thuyết tựa hóa học của Guggenheim về dung dịch rất không lý tưởng (ƯNIFAC là tên viết tắt của các cụm 
từ UNIQUAC Euncional - Group Activity Coefficients). Mô hình UNIEAC lần đầu tiên được Denis 
Abrams để xuất vào năm 1974 ở đại học Berkeley và sau đó được Aage Fredenslund và Russell Jones tiếp 
tục hoàn thiện vào năm 1977, Những năm tiếp theo mô hình UNIFAC tiếp tục được Aage Fredenslund, 
Peter Rasmussen và Jurgen Gmehling mở rộng. Hiện tại mô hình cân bằng pha lỏng- hơi ƯNIFAC là một 
trong những mô hình có độ tin cậy cao và có phạm ví ứng dụng ngày càng được mở rộng. 

Mục đích chính của mô hình ƯNIEAC là sử dụng các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha lỏng~ 
hơi để dự đoán cân bằng pha lỏng hơi của các hệ chưa có số liệu thực nghiệm. Để đạt được mục đích 
này, phương pháp ƯNIFAC cần phải thực hiện các bước sau. 

Từ các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha lỏng- hơi phải rút ra được các giá trị hợp lý của các 
hệ số hoạt độ, để từ đó xác định được các thông số đặc trứng cho các tương tác giữa các cặp nhóm cấu 
trúc trong các hệ dung dịch không điện ly. Sử dụng các thông số trên để dự đoán hệ số hoạt độ cho các 
hệ chưa được nghiên cứu bằng thực nghiệm nhưng lại chứa cùng các nhóm chức như trong các hệ đã 
được nghiên cứu. 

Khái niệm “nhóm” trong mô hình ƯNIFAC được hiểu là các đơn vị cấu trúc thường gặp như; 
-CH;, -COCH;- và -CH;C1... 

Để xây đựng mô hình cân bằng pha lỏng - hơi ƯNIFAC, các giả thiết sau đây đã được chọn: 

1. Loga của hệ hoạt độ y¡ được coi bằng tổng của hai loại đóng góp: loga của phần tổ hợp y:° chủ 
yếu do sự khác nhau về kích thước và hình dạng của các phân tử trong hỗn hợp tạo ra, và loga của phần 
dư tỶ chủ yếu do năng lượng tương tác tạo ra. 

Theo mô hình UNIFAC, cho phân tử ¡ ở trong dung dịch: 

lny¡ = Iny£ + InyÃ (1.42) 

Phân biệt sự khác nhau của hai loại đóng góp trên là cẩn thiết vì sự không lý tưởng của pha lông 
chủ yếu đo sự khác nhau về kích thước và hình dạng của các phân tử tạo ra, nhưng không thể không 
tính đến phần đóng góp do năng lượng tương tác giữa các nhóm tạo ra. 

2. Đóng góp của sự tương tác giữa các nhóm vào hệ số hoạt độ (phần đư yŸ ) được coi bằng tổng 
của các đóng góp của từng nhóm trong dung dịch trừ đi tổng của đóng góp của các nhóm này trong môi 
trường chỉ có cấu tử tinh khiết: 


& h . 
Iny# =3.vỆ)[InT, — InFỆ) | (1.43) 
Ở đây: k = 1, 2, 3......, N với N —-số các nhóm khác nhau ở trong hỗn hợp; 
T¿ - phần dư hệ số boạt độ của nhóm k ở trong dung dịch; 
r ¬ Phần dư của hệ số hoạt độ của nhóm k ở trong dung dịch so sánh chỉ chứa các phân tử ¡ . 
cùng loại; 


7ÿ) - số các nhóm cùng loại k trong phân tử ¡. 
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Trong phương trình trên, số hạng Ìn TẾ) cần phải có để đảm bảo cho hệ số hoạt độ ¡ = 1 tại nỗng 
độ x¡ = 1. 
3. Phần đóng góp của các nhóm trong môi trường chứa các nhóm loại 1, 2,...., + chỉ là hàm số của 
nồng độ của các nhóm và nhiệt độ: 
T, =EXu#n..a X4 Ì) 
TẾ? = Fm› #z.»¿ X4 T) {L.44) 


Ở đây x¿— nồng độ của nhóm &. Nông độ này được định nghĩa như sau: 


‡ 
 v.x, 


n (1.45) 
Vắ v0x 
Ở dây: — ¡= 1,2,... M— Số cấu tử có trong hỗn hợp; 
J=1,2,..., N - Số nhóm có trong hỗn hợp. 

Ví dụ: Theo giả thiết trên, thì cho tất cả các hỗn hợp xêtôn - alkan phẩn dư của hệ số hoạt độ sẽ 
được tính theo cùng một hàm số F. Như vậy, để biểu diễn cân bằng pha lỏng - hơi của hỗn hợp axêton- 
hexan và của hỗn hợp decan-5~nonanone, các thông số như nhau sẽ được sử dụng. 

Để xây dựng được phương pháp đóng góp nhóm dùng để dự đoán hệ số hoạt độ cần phải đưa ra 
được các phương trình và định nghĩa sau: 

1. Phương trình dùng để tính lny/,; 

2. Phương trình dùng để tính Tƒ) và T,; 

3. Định nghĩa các nhóm chức dùng để cấu tạo ra các phân tử. 

Phương pháp UNIEAC được thể hiện bằng các phương trình (1.42), (1.43) và phần tổ hợp của hệ 
số hoạt độ của cấu tử ¡ được tính theo công thức sau: 


¿ _—_ Lá) ⁄ 6; ; ¿ 
Inz/ Phố: Đo HỆ, tú v20 

Z 
¡=SŒ¡~4)~W;~l); Z=10 (146 
9 = q,Ä, š L0.) 


» 


. “ oời này 
À,4/x, h3, 


Ở đây:  đ- Phần diện tích bể mặt của phân tử; 
Ø; - Phần thể tích của phân tử; 
j= 1,2, 3,...., (M) - Số cấu tử; 
?,- Thể tích van der Waale được tính theo công thức: 


r= vÙR, (147) 
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q¡~ Diện tích bể mặt van der Wall được tỉnh theo công thức: 
* h 
4 =391)0, (1.48) 


k=I,2, 3,..., N - Tổng số nhóm trong một phân tử; 
Ñ¿ - Thông số đặc trưng cho kích thước của nhóm; 
Q¿ - Thông số đặc trưng cho diện tích bể mặt của nhóm. 
Các thông số R¿ và Q¿ của nhóm được xác định từ các số liệu về cấu trúc của nguyên tử và phân tử. 
Theo van der Waal, từ thể tích nhóm V¿ và diện tích bể mặt của nhóm 4¿ sẽ tính được các thông 
số R¿ và Q¿ (bảng 1.5): 
R¿= V¿/15,17 và Q¿= A/ (2,5.10?) (1.49) 
Theo các công thức tính ở trên, có thể nhận thấy phần tổ hợp của hệ số hoạt độ z£ không phụ 
thuộc vào nhiệt độ. 


Phần dư của hệ số hoạt độ của nhóm k được tính theo các công thức sau đây: 


In T, — Ó, [ =Ìn (S2. j T X / S0,» (1.50) 


Ở đây: 4m m và n = 1, 2, 3..., N (tất cả các nhóm). 
đ»„ - Phần diện tích bề mặt của nhóm được tính theo công thức: 


ặ`= —- (1.51) 
Diên 
X„;— Phần của nhóm được tính theo công thức. 
X0, 
X (1.52) 


SINGTEETEUNH 
3, 2X, 
„— Thông số được tính theo công thức: 
W„m = ©XP(~4,„ Í T) (1.53) 
Trong phương trình trên, aa„ là thông số tương tác nhóm. Thông số này chính là thước đo về sự 
khác nhau của năng lượng tương tác giữa nhóm + và nhóm r¡ và giữa hai nhóm zm. Ở đây cần chú ý là 
được 2 đ„„ và thông số a„„ được giả thiết không phụ thuộc vào nhiệt độ. 

Như vậy, cho mỗi cặp nhóm sẽ có hai thông số tương tác nhóm và không có thỏng số tương tác 
giữa từ ba nhóm trở lên. Các thông số tương tác nhóm được xác định dựa vào các số liệu thực nghiệm 
về cân bằng pha lỏng — hơi. 

Các thông số tương tác nhóm đ„„ và các hằng số nhóm tình khiết R¿ và Qv được dẫn trong các 
bảng 1.5 và bảng 1.6. 

Mô hình UNIFAC dùng để dự đoán cân bằng pha lỏng ~ hơi theo nguyên tắc đóng góp nhóm có 
những ứu điểm cơ bản sau đây: 
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1, Do mô hình UNIFAC có cơ sở tết để xác định kích thước và hình dạng của các nhóm nên mô 
hình này có khả năng thích nghỉ cao. 

2. Mô hình này khá đơn giản vì các thông số của mô hình ít phụ thuộc vào nhiệt độ (trong 
khoảng nhiệt độ điển hình 30 - 1250°C). 

3. Mô hình UNIFAC có phạm vi ứng dụng rộng rãi vì ở thời điểm hiện tại, các thông số của mô 
hình đã có cho một số lượng lớn các nhóm chức và các số liệu này vẫn thường xuyên được cập nhật. 

Tuy nhiên, khi sử dụng mô hình UNIFAC cần phải chú ý đến phạm vi ứng dụng của mô hình: 

1. Chỉ áp dụng được cho các hỗn hợp lỏng không điện ly chứa hai hay nhiều cấu tử. 

2. Khoảng nhiệt độ không vượt quá 150C, 

3, Tất cả các cấu tử của hệ đều phải ngưng tụ được ở điều kiện đang xét. 

4. Các cấu từ của hệ không chứa quá 10 nhóm chức. 

3. Không áp dụng được cho các hệ polyme. 


Bảng 1.5. Các thông số diện tích bề mặt nhóm và thể tích của nhóm 


Mã R Qx 
số (4) (5) 
(3) 


"3" Hới 


Số thứ tự 
của nhóm 


(1) 


Ví dụ hợp chất 
(6) 


Butane: 2 CH¡ạ, 2 CH; 
2-methyl propane: 3 CH;,1 CH 
2,2~ Dimethylpropane: 4 CH¡ạ, LC 


==h: 


1~Hexene: 1 CH:,3 CH; 1 CH;=CH 
2¬ Hexene: 2 CH:,2 CH;, ¡ CH-CH 
2-Mcthyl-2- butene: 3 CH¡;, 1 CH=C 
2-Methyl—1-butene: 2 CH;, 1 CH;, 1 CH;=C 


Toluene: 5 ACH, 1 ACCH; 
Ethylbenzene: 1 CHạ, 5 ACH, 1 ACCH¿ạ 
Cumene: 2 CH;, 5 ACH, I ACCH 
1~Propanol: I CH;, I CH;CH;OH 
2- Butanol: 1 CH¿ ICH;, 1 CHOHCH; 

3- Octanol: 2 CH;, 4 CH;,! CHOHCH; 
Ethanol: 1 CH;CH;OH. 
2-Methyl-1-propanol; 2 CH;, I CHCH;OH 
Methanol: 1 CH:OH 


CH;CH;OH 
CHOHCH:a 
CHOHCH; 
CH;:CH;OH 
CHCH;OH 


Phenol: 5 ACH, 1 ACOH 
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Nhóm Xêton (Các bon bậc hai) 
2~- Butanone: I CH¡;, 1 CH;, I CH:CO 
Nhám Xêton (Các các bon bậc khác) 


9 CHạCO 22 1.6724 1,488 
“CHạCO” | CH;CO 23 1.4457 1.180 
3-Pentanone: 2 CH;,I CH;, I CH;CO 


11 CH:COO 25 ¡ 1.9031 1728 | Butylacetate: 1CH:, 3 CH;, I CH;COO 
“COOC” | CH;COO 26 | 1.6764 ButyÌ propanoate: 2 CH›, 3 CH;, I CH;COO. 
Dimethyl ether: 1 CH:, 1 CH:O 
Diethyl ether: 2 CH;, I CH;, ! CH;O 
Diisopropyl ether: 4 CH;, 1 CH, l CH-O 
Tetrahydrofuran: 3 CH;, 1 FCH;O 
Methylamine: I CH;NH; 
Propylamine: I CH;, I CH;, ì CH;NH; 
Isopropylamine: 2 CH¡;, I CHNH; 
Dimethylamine: ! CH;, I CH:NH 
0936 | Diethylamine: 2 CH;, 1 CH;, I!CH;NH 

36 0.624 | Diisopropylamine: 4 CH;, 1 CH, I CHNH 


37 Aniline: 5 ACH, 1 ACNH; 
38 1.8701 1.724 Acetonitrile: Ì CH;CN 
Propionitrile: 1 CH;, I CHCN 
17, 40 1.3013 1.224 | Aceticacid: 1 CHỊ, l COOH 
Formic acid: 1 CHOOH 
18“CCI? CH;C] 42 1.264 1-Chlorobutane: 1 CH¡, 2 CH;, I1 CH; Cl 
CHƠI 43 0.952 | 2-Chloropropane: 2 CH;, 1 CHCI 
w-Ä: 
19 
47 1.448 ¡ 2,2- Dichloropropane: 2 CH¡, 1 CCl; 
48 2.8700 2.410 Chloroform: 1 CHC]; 
9 1,1,1-Trichloroethane: 1 CH;, 1 CCl; 
Tetrachloromethane: 1 CCl¿ 
1.248 | 2-Nitropropane: 2 CH;, l CHNO; 
Nitrobenzene: 5 ACH, I ACNO; 
Carbon disulñde: 1 CS; 


1.544 
1.236 
0.924 
1.244 


0.724 | 2-Chlioro-2-methylpropane: 3 CH:, I CCI 
1.9988 | Dichloromethane: I CH;ạC]; 
1.684 | 1,1-Dichloroethane: 1 CHạ, I CHC]; 

1.1562 Cholorobenzene: 5 ACH, I ACCI 

1.868 | Niromethane: ! CH; NO; 

1560 | 1-Nitropropane: 1 CH;, 1 CH;, I CH;NO; 
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Bảng 1.6. Thông số tương tác nhóm amn 


Chú thích: n.a. = không có số liệu 
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Bảng 1.6 (tiếp theo) 


8 9 
ACOH CH:CO 


634.21 


423.2 
.A, 552.1 
lól6 372.0 
n.a. nã. 
man 


Chú thích: n .a. = không có số liệu 


+— Dự đoán có độ tin cậy không cao trong cả vùng nồng độ. 
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Bảng 1.6 (tiếp theo) 


12 


11 
COOH 


13 14 15 
má CNH; CNH ACNH; 
[+ J miên | sua | am | mg | HH | ke 
ma. s=annanana 
= 


CH;CO 5.202 


-73.50 


=j 
& 


—: TA 

10 CHO 
an [S6 |. 
= 
"m 
1 


141.7 


63.72 


-49.30 108.8 


l6 CCN 
COOH 


_ 
` 


 ” Sẽ mm [am 
1= mamana 
man an san san sakre na 
Jẽ†aĩ.-a min nan nan 
[sim [ s [ [mm | mm 
[?5 [% [ [ 


Chú thích: n .a . = không có số liệu 


+~ Dự đoán có độ tin cậy không cao trong cả vùng nống độ. 
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Bảng 1.6 (tiếp theo) 


18 
COOH CCI 


Chú thích: n .a. = không có số liệu 
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Bảng 1.6 (tiếp theo) 


25 
CCI, ACC CNO; ACNOQ; CS¿ 


cm mm 
sọ [mm 
"ng | mm |. 

LH | H | HT 
x— 

— 
Lm 


"ma 
_— 


97.53 


73.52 


-31.09 


887.1 


162.3 


162.7 


12 151.1 


.x 


15 -62.73 


_ 
G» 


— 
sài 


_ 


7 


œ 


© 


256.5 


» 
—_ 


làn k2 — 
ta 


132.2 


—- 
` 


làn 


3 


24 


k» 
“U 


Chú thích: n .a. = không có số liệu 
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Ví dụ 1.5. Xác định hệ số hoạt độ của hỗn hợp Axêton - Pentan. 
Hãy xác định hệ số hoạt độ của Axêton trong hỗn hợp axêton (1)—- Pentan(2) ở t° = 307 °K và 
= 0.047. 
Bài giải 
- Các nhóm của Pentan và Axêtôn: 
Pentan chứa hai nhóm CH¡; và ba nhóm CHạ 
Axêtôn chứa một nhóm CH: và một nhóm CH:CO. 


- Tính thể tích van der Wall rị và rạ và đ\, 4z: 


ft, =Svp Ñ\¡4, = Šy00, 


Từ bảng 1.5: 


rị = 1.0,9011 + 1.1,6724 = 2,5735 
qi= 1.0,848 + 1.1,488 = 2,336 
rạ = 2.0,9011 + 3.0,6744 = 3,8254 
q; =2.0,848 + 3.0,540 = 3,5ló. 
Tính phần diện tích bể mặt đ và phần thể tích ø; của phân tử (công thức 1.46c): 


†..%, ;.C, 
ø=—U Dài 0 =—Ế— (j=1+M) 
) 24,5; 


2,5735.0,047 


Ø.= =0,03211; 
2,5735.0.047 +3,8254(1—0,047) 
Ø; = 0,96789, 
.0,047 
9 -——_*>3390%”_. _003258; 
2,336.0,047 + 3,316(1—0,047) 
8, = 0,96642 


Tính đại lượng ỉ; theo công thức (1.46b): 
j=/~4)~r=1 Z=10 
là =0, 5735 —2,336) —(2,5735 — 1) = ~0, 3860 


L =2 ,8254~3,316) ~(3,8254~1)~=~0,2784 
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Tính phần tổ hợp của hệ số hoạt độ y;Ÿ theo công thức (1.464): 


Ø Z7 9 Ợ; ¿ 
Inz =l nh In-—-+l-—> x,3, 
zr=ln 2 4h;- ợ P ›š 


ỉ L 


008011, L0 0,3358 


_— —.2,336.ln—”————+(-0,3860)— 
Hợi = gà T2 003211 C286 
_.. =—“—(0,047.(—0,3860)+ (1 — 0,047).(—0,2784))) = —0,0505 


~ Tra cứu các thông số tương tác đ„m theo số thứ tự của nhóm (bảng 1.6): 
âizz = â¿2+2 = 476,4; — as¿i = 4222 = 26,76; 
i2 = 3z¡ Ai = 822 = Ô. 
¬ Tính các thông số tJam theo công thức (1.53): 
\Wam = €XP(—ânmƒT) 
(122 = W22¿ = exp(-476,4/ 307) = 0,2119 
\Ứ2z¡ = (22: = eXp(-26,76/ 307) = 0,9165 
\WiI = Vai £ 12 = V22 = 22/22 = Ì, 
¬ Tính phần diện tích bể mặt của nhóm „ và phần của nhóm X„ theo công thức (1.51): 
_IÔ X„ Svy.x j 
„ ` * = tẩy, 
nẤn n 'Ấ) 
Trong axêton tỉnh khiết do chỉ có một nhóm CH¡ và một nhóm CH;CO nên phần của các nhóm: 
X/ =1; =05 
t 20~—LQ ____—_ 10,848 
1Q,+1.Q,,  1.0,848+1.1,488 
96);;= 0,6370. 
— Tính phần dư của hệ số hoạt độ cho nhóm k theo công thức (1.50): 


InF, =Ó, [ -n(Ÿ„w„ ]-Ÿ |2. „ là ) 


Với n và m = (I+N) 


=0,3620; 


InTƒ” =0,848[1— In(0,3630.1+ 0,6370.0,9165) ""——= 5=... - 
0,3630.1+0,6370.0,9165  0,3630.0,2119+0,6370.1 
=0,4089 
Tương tự: 


InTf) =0,1389 


- Tính phần nhóm X„ và phần diện tích bể mặt của nhóm 8„ trong dung dịch có nồng độ axêtôn 
Xị = 0,047 theo công thức (1.52) và (1.51): 
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S`vÐ.X : 
3„=-T TT TT 8= 
)3 3vÐ.X; À,Q,*, 
_ 0,047,1+0,953.2 
!`0,047/2+0,953.5 

X; = 0.5884; X;;= 0.0097 
8¡=0,5065; 6;= 0,4721; Đạ;= 0,0214 

~ Tính phần dư của hệ số hoạt độ cho nhóm k = 22: 


=0,4019 


(0,5065 + 0,4721).0,9156 | 


InT¿; =1,488| 1~In((0,5065+0,4721).0,2119+0,0214.1)—TT—TT TT nen naian0rz= 
(0,5065 +0,4721) + 0,0214.0,9165 


=2,2067 


~ Tính phần dư của hệ số hoạt độ cho nhóm k = l: 
Tương tự In, =0,0014. 
- Tính phần dư của hệ số hoạt độ theo công thức (1.43): 


InyÊ = : @) _ “) 
n7; => vị [ImT; InT) ] 


Iny/£ =1.(0,0014 — 0,4089) + 1.(2,2067 — 0,1389)= 1,6603. 
Tính hệ số hoạt độ cửa axêton (¡ = L) độ theo công thức (1.42): 
Iny; = Iny# + Iny# 
Inyi = Iny;°+ Iny;* = -0,0505 + 1,6603 = 1,6098 
và vị = 5.00 
Giá trị thực nghiệm của ¡ = 4,41 [1.C.Lo, H.H.Bieber and A.E.Karm, J.Chem. Eng. Data 7 (1962) 327). 


4.7. ĐÁNH GIÁ HỆ SỐ HOẠT ĐỘ DỰA VÀO CÁC SỐ LIỆU ĐẲNG PHÍ 

Trong các hệ hai cấu tử có tạo điểm đẳng phí (Azeotrope), hệ số hoạt độ có thể tính được dựa vào 
những thông tin về nồng độ của các cấu tử tại điểm đẳng phí và nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí. 

Tại điểm đẳng phí, nồng độ của pha lỏng và pha hơi bằng nhau và K; = yư x¡ = 1 nên khi pha hơi 
gần với khí lý tưởng thì từ phương trình (1.19): 


K,=2-1-  ~¡ 
%; P 
Rút ra được : 
P 
"= ~g 
ì 


Ở đây: P— áp suất chung của hệ; 
Pj - áp suất hơi bão hòa của cấu tử ¡ tại nhiệt đệ đẳng phí. 
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Giá trị của hệ số hoạt độ ?, xác định tại nồng độ đẳng phí có thể sử dụng để tính các thông số của 
phương trình Willson (hoặc của các phương trình cân bằng pha hai thông số khác) và sau đó dùng 
phương trình này để xác định hệ số hoạt độ tại các giá trị nồng độ khác. 

Các số liệu tương đối phong phú về các hỗn hợp đẳng phí được dẫn trong tài liệu [Horsley, L.H. 
(1973) Azeotropic Data IH (American Chemical Soeiety)]. 


Ví dụ 1.6. Xác định cân bằng pha lỏng - hơi từ các số liệu về điểm đẳng phí. 

Hãy sử dụng phương trình Margules để xác định cân bằng pha lỏng ~ hơi của hệ Clorôphoóc 
(a) - mêtanol (b) tại p = 1,013 bar từ các số liệu về điểm đẳng phí. 

Bài giải: 

Các số liệu về điểm đẳng phí của hệ trên tra cứu trong (bảng 1.2); 

_P= 1,013 bar, T'= 53,4%C; x, = 0,650 
1. Xác định hệ số hoạt độ tại điểm đẳng phí (phương trình 1.2 và 1.3): 
PI= ĐIỂäi = pÍ.Xi.Yi và pị = P.Vi; Y\ = Vi, Đ/X: .PÍ 

Do tại điểm đẳng phí x, = y, nên Y; = p/ pi 

Áp suất hơi bão hòa của các cấu tử ¡ được xác định theo phương trình Antoine (1.6) (với các 
hằng số A;, B¡, C¡ tìm theo bảng (1.1) tại t0= 53,4°C = 326,55 °K 


2696,249 


° =exp| 9,39360—-——^=“>““—— 
“ °| 326,55 — 46,918 


=0,7799. bar 


: 3643,314 
=exp| 11,98705-—”S 3 21“_— | — 0 6427 
“ 1| nhang an] vê, TH 
Vậy Ya =P/ Pa" = 1,013/ 0,799 = 1,2988 


Ye= 1;013/0,6427 = 1,5762 
2. Phương trình Margules: 
Inya = xu?.(Az» + 2(Aua~ Áz).Xa) 
lny, = X¿?.(Aua+ 2(Aas~ Ana).Xe} 
Từ các công thức trên rút ra: 


Xy —* 2 
A„==>—— “lnz,+——.Hÿ, 


b L) 
& =2: 5 ng +——.Iny, 
Ấ. Xp 
Tại điểm đẳng phí: 
0,35—0,65 2 
A¿y =————————.Iln(1,2988)+——ln(1,5762)= | 
b 035 ) 065 (1,5762)=0,7598 
0,65— 0,35 2 
=————.—.In(,5762)+—~—“——h(1, = 
bạ 0,65 ( ) TET n(1,2988) =I,8171 
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3. Tính các giá trị của các hệ số hoạt độ theo công thức của Margules tại các nồng độ +„ khác nhau: 
lny„ = x”¿.(0,7498 + 2(1,8171 - 0,7598).x4) 
lny, = x?; .(1,8171 + 2(0,7598 ~ 1,8171).x;) 


x[® JM T1% [1M [%]|1%[w[s Ji] 


Tà 
BIEDIETSIEHIEE-SIEESIEDTIIE-ITIE—IR-R 
[hị H9, [08 | 8| V7 | ha | láng 1286 2807 | sốt | em, 


4. Cân bảng pha lỏng hơi 

Chọn x„ = 0,1, khi đó ya = 2,1962; y; = 0.9991. 

Đánh giá nhiệt độ sôi của hỗn hợp: chọn T'= 619C = 334,15 °K 
Theo phương trình Antoine: Ø9, = 1,0066 bar; p9, = 0,8798 bar. 


Theo phương trình 
Pm = Ex¡.ip 0, = 0,1.1,/0066.2,1962 + 0,9.0,8796.0,9991 = 0/2211 + 0/7912 = 1/0123 bar, 
Như vậy p„ = 1,013 bar và nhiệt độ sôi 7 = 61°C (trong trường hợp ước lượng nhiệt độ 7 không - 
tốt, cần tiến hành đánh giá lại như trong ví dụ 1.1). 
Tính nồng độ pha hơi: 
ÿa = xa.ya.p.9 Í P = 0,1.2,1962.1,0066 / 1,0123 = 0,2184; 
y= 0,7816. 
Các kết quả tính cân bằng pha lỏng~ hơi xem bảng sau: 


DIENE-EE-TEIE-IE.RIESESESIELSILSES 
% mx 0/2184 | 0/3831 | 0,4952 | 0,5673 | 0,6120 | 0,6396 | 0,6599 | 0,6864 | 0,7511 | 1,0000 


So sánh các kết quả tính cân bằng pha lỏng- hơi của hệ hai cấu tử Clorôphoóc - Mêtanol với các 
số liệu thực nghiệm được thể biện trên hình 1.19 [Nagata, 1962]. 


BB 
° 


Ũ 0.2 ũ,4 0.6 


HÃ:) { 
chlaraform 
X4. —-P 


Hình 1.19. Cân bằng pha lòng ¬ hơi của hệ hai cầu tử Clorôphoóc{(a)}- Mêtanol (b) 
xác định theo các số liệu của điểm đẳng phí (theo phương trình Margules) 
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1.8. HỆ SÓ HOẠT ĐỘ +, CÙA DUNG DỊCH VÔ DÙNG LOÃNG 
Giá trị của các thông số trong các phương trình dùng để tính hệ số hoạt độ của các cấu tử, có thể 
tính trực tiếp từ các số liệu thực nghiệm về hệ số hoạt độ của dung dịch vô cùng loãng. Cho phương 
trình Wilson: 
Inyi”= — InÀ¿z — A¿i +1 (1.54) 
Iny;¿” = - lnÄA¿ - Ai; + 1 (1.55) 
Ở đây: — yi”,y:”— hệ số hoạt độ của cấu tử ! và 2 trong dung dịch vô cùng loãng; 
Aiz- Thông số của phương trình Willson cho cấu tử 1 trong hỗn hợp với cấu tử 2; 
A¿¡ - thông số của phương trình Willson cho cấu tử 2 trong hỗn hợp với cấu tử 1. 
Phương pháp thực nghiệm để xác định hệ số hoạt độ trong dung dịch vô cùng loãng khá đơn 
giản và hệ thống thí nghiệm bao gồm một dụng cụ đo nhiệt độ sôi của dung dịch (ebulliometre) và một 
máy sắc kỉ để xác định nồng độ của dung địch. Các phương pháp thí nghiệm được trình bày trong các 
tài liệu tham khảo [Conder J.R, et al., Physico - Chemical Measurement by Gas Chromatogaphy (Wiley)]. 
Pieratti và các cộng sự (1955) đã đưa ra các phương trình để dự đoán hệ số hoạt độ trong dung 
dịch vô cùng loãng có chứa nước, các hyđrôcacbon và một số các chất hữu cơ khác. Phương pháp này và 
các số liệu cần cho dự đoán hệ số hoạt độ được mô tả trong [Reid et al.(1987)]. 


1.9. XÁC ĐỊNH HỆ SỐ HOẠT ĐỘ TỪ CÁC SỐ LIỆU TAN LĂN TRONG NHAU CỦA 
CÁC CÁU TỪ 


Đối với các hệ khi các pha lỏng tan một phần vào nhau, thì hệ số hoạt độ của các cấu tử trong 
vùng đồng thể có thể tính được từ các số liệu thực nghiệm về độ hòa tan của các chất trong nhau. Các 
phương pháp dùng để xác định hệ số hoạt độ trong trường hợp này đã được mô tả trong [Reid et 
al.(1987)}. Treybal (1963) [Treybal R.E(1963), Liquid Extraction, 2nd edn (McGraw- Hil)] đã chỉ ra 
rằng phương trình Van-Laar có thể có sử dụng được trong dự đoán hệ số hoạt độ của các cấu tử từ số 
liệu thực nghiệm về độ hòa tan hạn chế của các cấu tử trong nhau. 


1.10. ĐƯỜNG CÂN BẰNG PHA LỎNG ~ HƠI 


Đối với các hệ chỉ gồm hai cấu tử a và b, nồng độ phần mol y„ của cấu tử a trong pha hơi ở trạng 
thái cân bằng pha có thể tính theo định luật Dalton và Raoult: 


Ý. nã. sa 2 22 (1.56) 
Pạu + Pụ - P„.*A + Pp‹p 
Do áp suất hơi bão hòa của các cấu tử tỉnh khiết p°, và p%, phụ thuộc nhiều vào nhiệt độ nên 
phương trình trên thường được áp dụng tại nhiệt độ không đổi. Tuy nhiên, đo tỷ số P% / ph thường Ít 
phụ thuộc vào nhiệt độ, nên cân bằng pha lỏng~ hơi thường được biểu diễn thông qua hệ số bay hơi 
tương đối œ (các công thức từ 1.21 đến 1.23). 


Cho hỗn hợp hai cấu tử: 
“„y =P, FÿP, hoặc Gap 1... /K, 
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Cho hỗn hợp hai cấu tử, do xạ = l— xạ nên: 


=Í 
LÃ = Sụp-Ẩu hoặc x `... .. ng (1.58) 
1+(2Z„ —1).*, l+ (zz _ 1)¿»„ 


Đồ thị của phương trình trên thường được gọi là “đường cân bằng pha” và được xây dựng tại 
nhiệt độ T = const. 

Nếu như œạ¿› không phụ thuộc vào nhiệt độ thì phương trình trên cũng có thể áp dụng được cho 
các giá trị nhiệt độ và áp suất khác. Nhận xét này có ý nghĩa đặc biệt quan trọng cho quá trình chưng 
cất. Hình L.5 (hàng thứ 3) biểu diễn đồ thị điển hình của phương trình đường cân bằng pha. 

Đối với các hỗn hợp ba cấu tử, các phương trình cân bằng pha cho cấu tử a, b và c cũng có dạng 
tương tự: 


0 
* x . 
WE——h——=———s ——— (1.59) 
P„+P,+P.  P,.X,+ Ðy.xy + P..X, 
Do đạc = Pa Í Pv`› đụ = piỀÍ pê và x,= Ï~ xa— x› nên 
0 “? 
=————————— 1.60 
lu I+((đ„ ~1)x„ + (đ¿¿ — D)-x,) GHẾ) 
'h———“——— (161) 
và ((¿„ — Dx; + (đ¿¿ — 1).x,) 
Phương trình cân bằng pha tổng quát cho hỗn hợp nhiều cấu tử sẽ có dạng: 
...aa (1.62) 


_—— &-I 
l+ >(% = 1), 
/= 


Ở đây: cấu tử k - cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất. 

Các phương trình trên đúng cho các hỗn hợp lý tưởng. Trong trường hợp các hỗn hợp không lý 
tưởng, trong các phương trình trên thay cho nồng độ x, phải sử dụng hoạt độ a; = +, trong đó y¡ là hệ 
số hoạt độ. 


1.11. ĐƯỜNG CHƯNG CÁT 

Giả thiết hỗn hợp lỏng gồm ba cấu tử và tại thời điểm đầu có nồng độ cấu tử ¡ là xu, và nồng độ 
cân bằng của cấu tử ¡ ở trong pha hơi là yø. Hơi sau đó được giả thiết ngưng tụ toàn phần. Như vậy, 
nồng độ của lỏng mới nhận được sau khi ngưng tụ hơi sẽ là xa = 2`. Các điểm x¿; và xị sẽ được biểu 
diễn trên đồ thị tam giác. Hơi có nồng độ y`› cân bằng với lỏng có nồng độ xạ cũng sẽ tiếp tục được 
định nghĩa như ở trên. Nếu cứ tiếp tục thực hiện lần lượt quá trình như mô tả ở trên sẽ nhận được dãy 
giá trị xạ, X,.... „. Sự khác nhau về nồng độ của lỏng của hai giá trị x; liển kể nhau sẽ là một bậc cân 
bằng. Nếu qua các giá trị xị vẽ một đường cong trên đồ thị tam giác thì đây sẽ là đường chưng cất. 

Quá trình mô tả ở trên sẽ từng bước làm giàu cấu tử dễ bay hơi hơn và đi kèm theo đó là quá 
trình giảm nhiệt độ sôi của các hỗn hợp (hình 1.20). Đường chưng cất của các hỗn hợp lý tưởng có thể 
được biểu diễn bằng các phương trình đơn giản. Do với các hỗn hợp lý tưởng, hệ số bay hơi tương đối 
đ = const nên phương trình cân bằng pha (1.58) có thể viết lại ở dạng sau: 
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=6 (1.63) 
l—#%, l—*%; 


Ở đây, kí hiệu dưới dòng “0” chỉ trạng thái đầu. 
Do khi xây dựng đường chưng cất chấp nhận giả thiết hơi bay lên được ngưng tụ toàn phần nên 
lỏng mới nhận được sau ngưng tụ sẽ có nồng độ xị= yo. Vì vậy: 


LAN. (1.64) 
l—#y l—*ạ 
Tương tự, tại bậc thứ hai, do x;= y¡ nên: 
nitơ 
a 77.,5%K 
p=lbar 
ˆ KX 
"Ô_X) 
. J9 ẤT, 
b ,3°K 
90,3 °K - 87,3 
Oxy argon 
Hình 1.20. Biêu diễn cân bằng pha của hệ ba cầu tử Nitơ-Argôn-Ôxy 
tại áp suắt P = 1,0 bar bằng đường chưng cắt trên đồ thị tam giác 
1...1... (1.65) 
l—z, l—xy l—%g 
Và cho bậc thứ n: 
K. x.. 
= 1.66 
l—x„ l—% CC) 
Công thức trên có thể viết lại ở dạng: 
Œ”.x. 
X.„= : (1.67) 


, _1+(a"~=l)sụ 


Phương trình trên chính là phương trình đường chưng cất của các hỗn hợp lông lý tưởng. 


Phương trình này có đạng tương tự như phương trình đường cân bằng pha và chỉ khác nhau ở chỗ đại 
lượng œ° sẽ thay cho đại lượng œ, 
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Cho hỗn hợp ba cấu tử: 


Œ”.X 
—_—.mẦ.Ầ—n" | co 


= 5 -Ãpo 
] ta; = 1Ì x„; + (z; -1)-* 
Tương tự, cho hỗn hợp nhiều cấu tử lý tưởng, đường chưng cất có thể được biểu diễn bằng 
phương trình tổng quát sau: 


bự 


đ) “Xj; 
Xu =—n +” —— (1.69) 


1+ (zz - l3,» 
/=I 

Các đường chưng cất của các hỗn hợp lý tưởng, với các hệ số bay hơi tương đối #¿ = const có thể 
đễ dàng tính được bằng cách sử dụng phương trình trên. 

Đối với các hỗn hợp lỏng không lý tưởng trong các phương trình trên, thay cho nồng độ x¡ phải 
sử dụng hoạt độ a, = y¡.x:, trong đó y¡ là hệ số hoạt độ của cấu tử ¡ ở trong hỗn hợp. 

Ở mức độ đánh giá thô, có thể coi các đường chưng cất là các đường đi của gradien lớn nhất trên 
bể mặt nhiệt độ sôi của các hỗn hợp. Các đường này cũng sẽ thể hiện đường lăn của các quả cầu trên bể 
mặt nhiệt độ sôi. Các đường chưng cất bao giờ cũng xuất phát từ nơi có điểm píc nhiệt độ sôi và kết 
thúc tại nơi có điểm lõm nhiệt độ sôi ở trên bể mặt nhiệt độ sôi. Chiểu giảm nhiệt độ sôi thuận tiện hơn 
cả nên thể hiện bằng một mũi tên. 


Ví dụ 1.7. Đường chưng cất của hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử. 
Hãy xác định đường chưng cất cho hỗn hợp Nitơ(a)- Acgôn(b) - Ôxy(c) đi qua điểm xạ = 0,05, 
#;e = 0,36. Biết hệ số bay hơi tương đối trung bình ø„. = 4,032 ; œ„ = 1,339. 


Bài giải: 
Áp dụng công thức (1.68): 
_. XE. “8 
Xây E n 
1+ (zz - 1Ì + (ø - 1) Ấp 
Øy,.X 
Xp„ .—k 


1+ (zz _ +z. -1)x 
Cho trường hợp ø = l: 


4,032!.0,05 0,2016 
X. =—-—-—--  ---—-—= 
#' 1+(4,032!—1).0,05+(1339!1-1)0,36 12736 


=0,158 


_ 1,339.0,36 


Xại = =0,3785 
1,2736 
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Cho trường hợp ?! = 2: 
2 
_. 4,032?.0,05 _ 03968 _ 0,397 
1+(4,0322 --1).0,05+ (1,339? —1).0,36  2,0483 


_ 1,339?0,36 


X,.= =0,3151 
2 2,0483 
Cho trường hợp ? = -l: 
Nư 24 
ae : 4,032.0,05 - 0,01 =0,0142 
1+(4,03271—1).0,05+(1,339 1—1).0,36  0,8713 
~l ' 
. 1,339 .0,36 0.3086 
0,8713 


Các kết quả tính xem trong bảng sau: 


ma r 
[-a| som | 0á8 | 080 
EIERRE-R 

[| um | 036 | 088 .—~ 
[Ả| se | o8—~ 
[s[om | se — 


Các kết quả trên được thể hiện bằng đồ thị trên hình 1.21. Đường chưng cất bắt đầu từ đỉnh Ôxy 
và kết thúc tại đỉnh Nitơ. 


Nitrogen 
a 775K 


vò 
đêhQ 
đ MÀ 
600 À 

ÁÈX 


Hình 1.21. Xác định đường đi của đường chưng cắt cho hỗn hợp hợp lý tường ba cầu tử NHơ-Acgôn-Ôxy 
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Đường chưng cất của tám hệ khác nhau được biểu diễn trên hình 2.15. Cho từng trường hợp cấu 
tử có nhiệt độ sôi thấp a được biểu diễn trên đỉnh của tam giác, cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b được 
biểu diễn ở đỉnh bên phải của cạnh đáy tam giác, còn cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất c được biểu điễn tại 
đỉnh bên trái của cạnh đáy (các đình a, b, c đi theo chiểu kim đồng hồ). 

Hỗn hợp được thể hiện trên hình 1.22A có hành vi hẩu như lý tưởng. Ở đây tất cả các đường 
chưng cất đều xuất phát từ đỉnh c và kết thức tại đỉnh a của tam giác. 

Trên hình 1.22B, các cấu tử a và b tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực tiểu có nhiệt độ sôi thấp nhất. 
Ở đây, tất cả các đường chưng cất đều kết thúc tại điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử a-b. Cũng như 
trong trường hợp lý tưởng, hỗn hợp này cũng có duy nhất một điểm xuất phát và một điểm kết thúc của 
các đường chưng cất. 

Hệ được biểu diễn trên hình 1.22C là trường hợp phức tạp hơn so với các trường hợp ở trên. Ở 
đây, cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b tạo thành với cấu tử có nhiệt độ sôi cao một hỗn hợp đẳng phí 
cực tiểu. Trong trường hợp này, các đường chưng cất hoặc bắt đầu từ đỉnh c, hoặc bắt đấu từ đỉnh b của 
tam giác và tất cả các đường này đều kết thúc tại đỉnh a. Trên đổ thị tam giác sẽ xuất hiện đường biên 
giới chưng cất, và đường này sẽ chia hỗn hợp ba cấu tử thành hai vùng chưng cất và mỗi vùng sẽ có các 
điểm xuất phát khác nhau của các đường chưng cất. Một cách gần đúng, có thể coi đường biên giới 
chưng cất đi theo tuyến của thung lũng trên bể mặt nhiệt độ sôi (như có thể thấy trên hình 1.8C). 

Hệ ba cấu tử được biểu diễn trên hình 1.22D có hai điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử. Ở đây lại 
xuất hiện đường biên giới chưng cất chạy từ điểm đẳng phí hai cấu tử b-c về điểm đẳng phí hai cấu tử 
a-b. Đường biên giới chưng cất chia hỗn hợp ba cấu tử thành hai vùng chưng cất và mỗi vùng có điểm 
xuất phát của các đường chưng cất khác nhau. 

Hình 1.22E biểu diễn hệ có ba điểm đẳng phí hai cấu tử và một điểm đẳng phí cực tiểu ba cấu tử. 
Ở đây ba đỉnh của tam giác đều là các điểm xuất phát của các đường chưng cất và tất cả các đường cong 
đều kết thúc tại điểm đẳng phí cực tiểu ba cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất. Các đường biên giới chưng 
cất chạy từ các điểm đẳng phí hai cấu tử về điểm đẳng phí ba cấu tử và chia hỗn hợp thành ba vùng 
chưng cất với các điểm xuất phát khác nhau của các đường chưng cất. 

Hệ ba cấu tử có điểm đẳng phí hai cấu tử dị thể (nằm trong vùng có hai pha lỏng) b-c và một 
điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử a-b được thể hiện trên hình 1.22. Có thể thấy ảnh hưởng rất yếu của 
vùng không tan lẫn của lỏng đến đường đi của các đường chưng cất. 

Hệ ba cấu tử Axêtôn- Clorôphoóc- Axêtônitril (hình1.22G) tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực đại. 
Trong trường hợp này, tất cả các đường chưng cất đều xuất phát từ đỉnh c và kết thúc hoặc tại đỉnh b 
hoặc tại đỉnh a. Một đường biên giới chưng cất sẽ chạy từ đỉnh c có nhiệt độ sôi cao nhất đến điểm đẳng 
phí cực đại. Từ hình 1.8G, có thể nhận thấy một cách gần đúng đường biên giới chưng cất này đi theo 
tuyến của sống núi trên bể mặt nhiệt độ sôi. 

Hệ ba cấu tử rất phức tạp Axêtôn - Clorôphoóc - Mêtanol được thể hiện trên hình 1.22H. Hệ 
này có hai điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử, một điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử, và một điểm đẳng 
phí ba cấu tử kiểu yên ngựa. Ở hệ này có hai điểm xuất phát và hai điểm kết thúc của các đường chưng 
cất. Các đường biên giới chưng cất chia hệ này thành bốn vùng chưng cất với các điểm xuất phát và các 
điểm kết thúc khác nhau của các đường chưng cất. 

Biểu diễn cân bằng pha lỏng — hơi của hỗn hợp ba cấu tử bằng các đường chưng cất sẽ rất tiện lợi 
cho quá trình tính toán thiết kế và tổng hợp các hệ thống tách hỗn hợp. Trên các giản đỗ tam giác, 
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sự tổn tại của các điểm đẳng phí được thể hiện rõ rằng và thuận tiện. Ở các phần tiếp theo sẽ chỉ ra là 
các điểm xuất phát và điểm kết thúc của các đường chưng cất sẽ tương ứng với các hỗn hợp đáy hoặc 
hỗn hợp đỉnh của tháp chưng cất. Các đường biên giới chưng cất sẽ là các rào cản (barie) đối với quá 
trình chưng cất và trong đại đa số các trường hợp, nếu chỉ bằng phương pháp chưng cất sẽ không thể 
vượt qua được các rào cản này. Tầm quan trọng của đường biên giới chưng cất đối với hỗn hợp ba cấu 
tử cũng tương tự như tầm quan trọng của điểm đẳng phí đối với hỗn hợp hai cấu tử. Cần phải nhận 
thức một cách rõ ràng là các đường biên giới chưng cất hoặc sẽ là các thung lũng hoặc là các sống núi 
trên bề mặt nhiệt độ sôi. Vì vậy, các đường này sẽ chỉ chạy giữa các điểm lõm cục bộ của nhiệt độ sôi 
hoặc giữa các điểm píc của nhiệt độ sôi. Trong trường hợp tổng quát, các đường biên giới chưng cất 
không phải là đường thẳng mà ít hay nhiều sẽ là các đường cong. 


p=1 bar 


L -⁄ 
AXX¿ CS SA 
CX⁄X2 2£ X Kì 
NAYAY./v94AY Su0v2v2 4 v2 
~183.0 ° Xạ ——t ~185.9 "0 80.8 °C †?1.B " 80.2 °C€ 
y qrgon cyclohexane Xụ ——t benzene 
^ ® 
benzene une 
a 80.2 °0 a 128.8 °C 


p= Ì bứ Pp * 1 bar 


na 
J/20a90A% 2/4 ) 


/X NN #* th ỳ V` 
xưLườN, K—”` ..... TÀ: LÀ.: JÀNA 
.A%21Y2/24v22 VÀ, ÓC KỆ Ý SẺ M MÀ, 
98,0 Xọ —> 80,8 “C . k 
Kaieg b sài bo việt, —> 127.1 N . : 
B : 


D 


Hình 1.22. Cân bằng pha lòng — hơi của các hỗn hợp ba cầu từ tại áp suất p = 1,013 bar (101,3 kPa). 


Các đường chưng cắt xuất phát từ điểm có nhiệt độ cực đại về điểm có nhiệt độ cực tiểu. Các đường biên 
Tà. | Ì Ï 
giới chưng cát được thả hiện bằng các đường đậm. Vùng “gạch — gạch" thê hi ) Í củ ị 

. ( : g g “ga gạch" thê hiện vùng tôn tại của hai pha lỗng. Vòng 
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ocetone 
a 56.2 ° 


p= 1 bw 


€ b € 
825 ° x„ —œ 96C 80.8 °€ 81.6 "Œ Xạ ——? 61.2 ”€ 
2-proponol cyclohiexone dcetonitrile chloroform 
E G 
lễ dự ~7Y 0celone 
g 372 ° 56.2 °C 
p z 1 bơ ^ p= lbứr 


ử 
(2À 


§ $ 
X— 7v#2 
€ b € TQ S b 
118.0 * tụ ——> 82.7 '©O 1000 °€ 64.7 "0 xạ —— 55.4 ° 61.2 ° 
1~butonol - nước methonol chioroform 
F H 


Hình 1.22. (tiếp theo) 


Vị dụ 1.8. Hệ số hoạt độ của hệ ba cấu tử. 
Hãy xác định các hệ số hoạt độ của hỗn hợp Axêtôn(a) - Clorôphoóc(b) - Mêtanol(c) tại nhiệt 


độ t= 50°C và tại nồng độ phần mol x¿ = 0,25, x¿ = 0,35, x; = 0,40 theo phương trình Wilson. 


Bài giải 
1. Các thông số của phương trình Wilson từ bảng 1.4: 

Axêtôn (a): Ủ,=7405; — Sa—Àa=28,8819; À+c — À¿¿ = —170,1753. 
Clorôphoóc(b: Ủ,=80,/67; — Às—Asu=-484.385; Â»c — Àyp = =351,3486. 
Mêtalnol(cj:  =40,/3;  Xa-Ae=594.1757 A« — À«. = 1748,1927. 


hứp:jAlspliih hàgte.era : 


2. Xác định các thông số A¿ tại T = 323°K: 


HA Â„~Â„. 80,67 28,8819 
=<+ mộc. 6gb=—= — —j=L0i15 
Ẳ p.. = Rĩ TC RT 7h08 (19872223 
Ÿ Â„—Â„.. 40,73 —170,1753 
=—-. _— TH — ng = : ————.€XDP(—-—— =0,7170 
A„ Ÿ, = RT ĐP 74,05 p( 198721323) 
đc +`t sp c» Âu 4m) - 74,05 cu ~484,385 )=1,9523 
Ÿ RT 80,67) 1,98721.323 
; 40,73 —351,3486 
A„ 2 ` gyệc HS cu) .€Xp(———————) =0,8728 
Ÿ RT 80,67 1,98721.323 
Ỷ == 74,05 594,1757 
Á.„ =—*=.exp(_—“# vi TRÀ. OỂNG:, AER-sa. U22 =0,7204 
“y sp ) 40,73 ER 198721.323) 
Ÿ 80,67 1748,1927 
A,=—t đn s67 Go (—.148,1927 2 =0,1300 
Wh Cố se CC” 40,73 sp 198721323 
3. Tính các hệ số hoạt độ theo các công thức của Wilson: 
P3 
lny =1—ln({x +A,.x,+A._.x}-———®——-— 
ta ( a ab^*b ạc Âm . + gšy +A „4, 


Âu Xy _ Âu *, 
ApuX„, ÐXy +ÁyX. Á„xX„ + Â ,Xụ +, 
0,25 


- ln(0,25+ 1,0415.0,35 + 0,7170.0,4)-—————————-—-———.. 
0,25 + 1,0415.0,35 + 0,7170.940 


1,9523.0,35 0,7204.0,4 
1.9523.0,25+0,35+0,8728.0,40  0,7204.0,25+0,1300.0,35+0,4 


= 1 + 0,103889 - 0.277369 - 0,57552 — 0,4606138 = -0,2096138. 
a = exp(- 0,2096138) = 0,81089, 


Ä,„x 
Ìny; =1- In(Au;,X¿+ Xo+ Á»¿.Xe)~ sb Ta 
xX¿+A „3ý + Â #. 
Mề2 Á „2, 
Au#, +4 +Á x. g: + Á ;X⁄, +, 


=1 - 0,1716 - 0,2889 ~ 0/2948 — 0.0831 = 0,1616. 
y›= exp(0,1616) = 1,1754. 


A.x 


Iny, =Ì- Hn(A¿axa+Áø.Xp + Xe)— ——$ 
*;+Á px; TA 
Â„Xy _ kể) 
y„X„ +Xy + A4. AÁ,x„,+ Â y3, +x,u 


=1 + 0,4690 - 0,1989 ~ 0,2573 - 0,6394 = 0,3734 
yz= exp(0,3734) = 1,4527 
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4. Hệ số hoạt độ của cấu tử a trong dung dịch vô cùng y? theo cấu tử a (axêton): 
4.1. Axêton trong MêtanolÌ: xạ —> 0; xụ = 0: 
In(y?).= 1~ InA¿ - A¿ = 1-ln(0,717) - 0,7204= 0,6123. 
(y?.= 18446 
4.2. Axêton trong clorôphoóc : xạ ~> Ú; x,= 0; 
Ìn(y¿`)s= 1 — InAz - A¿; = 1 - In(1,0415) - 1,9523 = — 0,9930 
(y?»= 0.3705. 
4.3. Axêton trong dung dịch có nồng độ mêtanol và clorôphoóc bằng nhau (xy = x¿ = 0.5); Xạ —> 0: 


A A 
In(y ”°»¿= 1— In(0,5(Áo +Ax})——Šằ————#— 
(y4 3b (0,5(A:s +A)) PIRPTIEP PT 


1,9523 0.7204 


= I-n(0,5.(1,0415+0,717))~ ——————- 
0,8728+l1  0.13+1 


=-0,5513 


(ya”)„« = 0,5762. 


Ví đụ 1,9, Nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử không lý tưởng. 

Hãy xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp ba cấu tử Axêton(a) - Clorôphoóc(b) - Mêtanol{c) tại áp 
suất p = I bar. Nồng độ phần mol của các cấu tử trong lỏng: xạ = 0,25; xy = 0,35; x, = 0,40. Hãy áp dụng 
phương trình Wilson và hãy tính nồng độ của các cấu tử trong pha hơi. 

Bài giải 

Các hằng số trong phương trình Antoine của các cấu tử ¡ (bảng 1.1): 


—^_—T >—T s— 
KT 


1. Chọn sơ bộ nhiệt độ sôi của hỗn hợp: chọn t = 50°C (hình 1.8H) 

2. Tính áp suất hơi bão hòa p°; của các cấu tử tại t = 50°C theo phương trình Antoine (1.6): 
p¿°= 0,8191 bar, p°, = 0,6926 bar, pc? = 0,554 bar, 

3. Tính hệ số hoạt độ y; của các cấu tử theo phương trình Wilson (ví dụ 1.8): 
w=0,8109 W=l,1754  y.=l,4527. 

4. Tính áp suất hơi p„ của hỗn hợp: 
Pm = Èp.X.y¡ = 0,25. 0,8191. 0,8109 + 0,35. 0/6926. 1,1754 + 0,40. 0,554, 1,4527 

= 0,7736 bar # 1 bar. 


Như vậy chọn t = 50°C không hợp lý. 
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1.a Đánh giá lại nhiệt độ tại của hỗn hợp. Sự phụ thuộc nhiệt độ sôi của hỗn hợp vào áp suất pm 
có thể mô tả gắn đúng bằng phương trình Antoine bằng cách sử dụng hệ số hiệu chỉnh (Ví dụ 1.1). 
Ở đây, đo áp suất hơi bão hòa của cấu tử b lớn nhất nên sẽ sử dụng hệ số hiệu chỉnh ó;: 
Đ„ _ 0.7736 


= tt“ =—————=I,I170 (16) 
4 p) 0.6926 


Theo phương trình Antoine (1.6): 

........ 

A,—ln(p/#) ” 9,3936-ln(/1,1170) 
2.a Áp suất hơi bão hòa pj tại t = 57%C theo phương trình Antoinc: 
ì pa0 = 1,0448 bar; p°, = 0,8816 bar; p9, = 0,7473 bar, 

3.a Tính các hệ số hoạt độ tại t = 572C (ví dự 1.8): 

Ya = 0,811; yo = 1,178; yc= 1;449. 
4.a Tính áp suất hơi của hỗn hợp pm: 


+ 46,918 = 330,61 °K = 57,46 °C 


Pm = 2x.PÊ.y¡ = 0,25.1,0448.0,811 + 0,35.0,8816.1,178 + 0,40.0,7473.1,449 = 1,0085 bar. 
Như vậy p„ #1 bar. Vậy nhiệt độ t = 57°C có thể chấp nhận được. 
5. Thành phần của bọt hơi đầu tiên: 
2a = paÍp = (0,25.1,0448)/p = 0,2113/1,0085 = 0,210. - 
# = puÍp = 0,3635/1,0085 = 0,3605. 
#: = pcÍp = 0,4331 /1,0085 = 0,4295, 


Ví đụ 1.10. Xác định đường biên giới chưng cất của hỗn hợp ba cấu tử không lý tưởng. 


Hãy xác định đường biên giới chưng cất của hỗn hợp Octane (a) - 2-Ethoxyêthanol (b} - 
cthylbenzene (c) tại áp suất p = 1,013 bar. 


Bài giải 

1. Đánh giá sơ bộ đường biên giới chưng cất: 

Đường biên giới chưng cất sẽ xuất hiện khi trong hệ có ít nhất hai điểm xuất phát hoặc hai điểm kết 
thúc của các đường chưng cất. Hình 1.22D cho thấy hệ trên có hai điểm xuất phát của các đường chưng 
cất, và đường biên giới chưng cất sẽ chạy từ điểm có nhiệt độ sôi cực tiểu cục bộ (ở đây là từ điểm đẳng phí 
cực tiểu hai cấu tử b~c) đến điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử a-b có nhiệt độ sôi thấp hơn. 

2. Tính đường đi của đường biên giới chưng cất: 

Các thông số của phương trình Antoine và phương trình Wilson (bảng 1.1 và bảng 1.4): 


Octane (a4) 2-ethoxyethanol Ethylbenzene (c) 
Aa=9,34011 Áp = 1138407 Ác. =9,41928 


Bạ = 3128,752 B, = 4149,028 B, = 3291,661 


Hằng số của phương 
trình Antoine 
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Thế tích mol _. Ÿ,= 163,54 Ủ,=9741 Ở = 123,07 


Thông số của phương | Àa›~ À¿a = 401,746; À»; — Àyp = 1221,125; À„x — À„e = -9,290 
trình Wilson 


Àác — À¿a = 256,167; Âục — Aoy = 744,668; À« — À„. = 67,122 


Chọn điểm xuất phát: chọn điểm biểu diễn hỗn hợp ba cấu tử ở gần ngay điểm đẳng phí b~c 
(› = 0,483; xe = 0,517; T = 127,19C). 

Điểm được chọn có nồng độ : x; = 0,024; xụ = 0,469; x„ = 0,507. 

2.1. Xác định nhiệt độ sôi của hỗn hợp (Ví dụ 1.9): chọn sơ bộ t = 127,2°C = 400,35 ®K 


2.2. Áp suất hơi bão hòa p} của các cấu tử tại t = 127,2°C theo phương trình Antoine: 
v B 
bạc” “EM ~TrR cố, 
pa° = 1,0592 bar; pụ? = 0/7935 bar; p.° = 0,7909 bar. 
2.3. Tính các hệ số hoạt độ y¡theo phương trình Wilson (ví dụ 1.8): 
Ya = 2,001; yẹ = 1,266; yc = 1,227 
2.4. Tính áp suất hơi pạ của hỗn hợp tại t = 127,2: 


b 


Pm = 3X.p.yi = 0,024.1,0529.2,001 + 0,469.0,7935.1,266 + 0,507.0.7909.1,227 
= 0,0509 + 0,4711 + 0,4920 = 1,0140 bar. 


Vậy pm + Ibar và nhiệt độ đã chọn t = 127,2°C là thích hợp (trong trường hợp nếu nhiệt độ t đã 
chọn không thích hợp cần phải xác định lại như ở ví dụ 1.1). 


2.5. Tính thành phần của bọt hơi đầu tiên: 
?a= pz/ p= 0,0509/ 1,0140 = 0,0500 
#w= Du / p = 0,4711/ 1;0140 = 0,4646 
1c = pc/ p = 0,4920 / 1,0140 = 0,4852. 


2.6. Thành phần của hỗn hợp lỏng mới nhận được khi ngưng tụ hoàn toàn hơi: xa = 0,0500; 
%› = 0,465; x. = 0,485, 


Đây là điểm xuất phát mới. 
Tính lặp lại các bước từ 2.1 đến 2.6. Các kết quả tính toán xem bảng sau: 


nh | * | * | 6| r | xh  n— 
0,024 0,469 0,507 127,2 2,011 1,266 1,227 


0,099 0,449 124,8 1,813 1,320 1,197 
0,176 0,432 0,392 1231 1,653 1,389 1172 
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[T2 | swe | sạ [ SH | mg | lạm | m | dã, 
[Y | 9w | 9m | 9m | mạ | lắm | gẠ | HẠ 
3 | Sm | Sm | s95 | ME | lầm | tẠ | làm 


Trên đố thị tam giác (hình 1.23), các kết quả tính được thể hiện bằng đường cong chạy từ điểm 
đẳng phí cực tiểu hai cấu tử b-c đến điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử a-b. Đường biên giới chưng cất 
nhận được là đường cong và các thông tin về độ cong của đường biên chưng cất sẽ có vai trò rất quan 


trọng đối với quá trình chưng cất. 


€ b 
409.3 °0 1281 °% xạ —œ 408.0 "C 
ethylbenrnne 2—ethoxyethonol 


Hình 1.23. Đường biên giới chưng cắt của hệ Ôctan- 2~-ethoxyethanol-ethylbenzan 
tính theo phương trình Wilson 


1.12. TÍNH CÂN BẰNG PHA LỎNG — HƠI THEO CÁC PHƯƠNG TRÌNH TRẠNG THÁI 

Phương pháp tính cân bằng pha lỏng- hơi từ các số liệu về cnthalpy dư thường được áp dụng cho 
các hệ chỉ có pha lỏng không lý tưởng. Tuy nhiên, do định luật Dalton không áp dụng được ở áp suất cao, 
khi pha hơi có thể có hành vi khác với các hành vì lý tưởng, nên phương pháp trên không áp dụng được 
cho các hệ khi cả pha lỏng và pha hơi đều là các hỗn hợp không lý tưởng. Đối với các hệ loại này, một 
trong các phương pháp hiệu quả để tính cân bằng pha lỏng- hơi ở áp suất cao chính là phương pháp sử 
dụng các phương trình trạng thái để mô tả cả hai pha lỏng và pha hơi với độ chính xác cần thiết. 

Trong các phương trình trạng thái ở áp suất cao, thay cho áp suất riêng phần p; đại lượng phugát 
f, sẽ được sử dụng. Tại trạng thái cân bằng pha: 


ự = ft 


(1.70) 
Ở đây: f* và fi" ~ phugát của cấu tử ¡ ở trong pha hơi và pha lỏng. 
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Tương tự như các phương trình (1.2) và (1.3), khi sử dụng hệ số phugát $¡ = f/ pu có thể viết được 
phương trình sau: 


bề. M -Ðt= ộứ .XL.P (171) 
Do hằng số cân bằng pha K; = y/ x;¡ nên: 
Ki= QL/ ÈŸ (1.72) 


Như vậy, hằng số cân bằng pha K: có thể tính được từ các hệ số phugát của hai pha lỏng và pha bơi. 
Từ các định luật về nhiệt động học, Prausnitz đã đưa ra được phương trình chính xác sau đây: 


P 


RTin#} = [(—RT/ p]p (173) 


g 


Ởđây:  Ủ,=(ÔV/ôn,),„,n,„, - thể tích mol riêng phần của cấu tử ¡ 


j#Í 
V=>» Ÿ .h - thể tích tống cộng của hỗn hợp. 


Thể tích mol Ỳ và đạo hàm (ôV/ôn,) sẽ được xác định bằng cách sử dụng các phương trình trạng 
thái thích hợp. 

Hành vì của chất lỏng thực tình khiết có thể được thể hiện qua hệ số nén Z: 

Z=pÝ /(RD (14) 

Đối với các chất lỏng lý tưởng Z = 1 và sự sai khác giá trị của Z so với giá trị l chính là thước đo 
mức độ không lý tưởng của lỏng. 

Để mô tả hành vi không lý tưởng của các chất lông tỉnh khiết, có thể sử dụng hai loại phương trình 
trạng thái khác nhau. Một trong các phương trình này chính là phương trình trạng thái bậc ba của Waals: 


KH. 
Ủ-b RTỶ 
Các hệ số a, b có thể được giải thích bảng lực tương tác giữa các lực và giữa các thể tích của các 
phân tử. 


Loại phương trình trạng thái thứ hai được thiết lập dựa vào phương trình hệ số virial: 


(1.75) 


Z=1+B/Ủ+C/È?+... (1.76) 

Lực tương tác giữa các phân tử được mô tả thông qua các hệ số B, C,.... Đối với các chất lỏng tỉnh 
khiết, các hệ số này chỉ là hàm số của nhiệt độ. 

Cả hai loại phương trình trạng thái trên đều đã được cải tiến và hoàn thiện nhiếu lấn nhằm đưa 
ra được phương trình mô tả quan hệ giữa áp suất - thể tích - nhiệt độ áp dụng được cho cả pha lỏng và 
pha hơi. Một số phương trình trạng thái quan trọng xem trong bằng sau. 

Bảng 1.7. Một số phương trình trạng thái bậc ba 
Van đer Waals ụ a —27TẺ. 
v-b RTv ` 60p 


Redlich-Kwong z< _ : 
a=0,42748.R°.T2°IP,;  b=0,08664.RT,/p„ 
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Redlich-Kwong-Soave _ 19 __ q1) 

_t—b RT.(w+b) 
R?.T? 

a(T)=0,42748. P “.z(T) 


š 2 
ø(T)=[1+(0,48+1,524.ø~0,176.ø?).(1— jT 71, )| 
b=0,08664.R.T.„ ! p„ 
Peng-Robinson z- _ — a{T).v 
v—b RT. |z. +b)+b(y— b) | 
2~2 


a(T)= 0.45724.2- 2a) 


Œ 


2 
a(T)= L +(0,37464 +1,54226.œ —0,26092,ø2).(1—ÝT ƑT„ ) 
b=0,0778.R.T. !p„ 


Trong các phương trình trên: œ - yếu tố lệch tâm; ø - hệ số phụ thuộc vào nhiệt độ của thông số a. 


Các phương trình trạng thái dùng để xác định cân bằng pha lỏng- hơi phải thể hiện được chính 
xác hỗn hợp các chất, và cũng phải bao gồm các phương trình mô tả được các cấu tử tinh khiết như là 
trường hợp riêng. Vì vậy các phương trình trạng thái của các hỗn hợp thường xuất phát từ các phương 
trình trạng thái của các chất tinh khiết bằng cách sử đụng các hệ số phụ thuộc vào nồng độ. Tuy nhiên, 
ở thời điểm hiện tại các phương trình trạng thái của các hỗn hợp chưa thể xây dựng được chỉ bằng 
phương pháp lý thuyết, vì vậy để có được các phương trình này vẫn phải sử dụng các quy tắc kết hợp 
mang tính kinh nghiệm. Về nguyên tắc, các phương trình cho enthalpy dư có thể được sử dụng thành 
công để thiết lập các quy tắc trộn [Wagner 1985]. Dưới đây sẽ mình họa trình tự thiết lập các quy tắc 
trộn bằng cách sử dụng phương trình trạng thái Redlich -Kwong ~ Soave (RKS) [Soave 1972]: 


Ỷ 
CS Sỉ: — (177) 
Ủ-b RT(Ủ+b) * 


Các hệ số a và b có thể xác định được từ các giá trị của áp suất p„ và nhiệt độ T„ tới hạn và yếu tố 
lệch tâm œ của các chất tinh khiết: 
a =0,42747.Œ.R°.T°?+ /Pœ 


Ở đây: œ= [1+ (0,48+ 1,574.œ~ 0,176.0).(1— JT/T,, )|?. 


Và b =0,08664.R.T4 /pạ (1.78) 
Đối với các hỗn hợp có thể áp đụng các quy tắc trộn sau đây của cấu tử ¡ và j: 
—ax. 
Lo ƒ 
Ở đây: ay = J8; (1—k,) , với kụ =0 (179) 
Các giá trị của kụ cho ¡ + j có thể tìm trong bảng (1.8). 
b= 3 xử, (1.79a) 
Ù 
Thay phương trình (1.77) vào phương trình (1.73) sẽ nhận được công thức: 
b à : 2 b Ÿ+b 
In# =-——.(pÝ - RT) - In( -Ê-(#~p\~—#—y.| 2 ) hỏi bà 
#=r ÁP )~In( (#-?) TU ` 4 ) xJÍ Tg (1.80) 
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Bảng 1.8A. Các thông số của phương trình trạng thái 
Redlich ~ Kwong —- Soave cho một số chất [Knapp et al .1982] 


Công ly bế Thông số tới hạn 
C ^ ^ 
Argon 39,948 150,71 48,64 74,848 


= = 
œ 
sIgIS|S 


16040 59418 
18255 89288 
Cự 


_ 


30415 | 73/76 92863 — | 0,23 


0087 
Cặn, 0,098 
[OH. |PmpemE | 42080 | 36563 | 4600 | 1829 | 040) 
H [HE | 206 | 436 | 2047 | 546 |090 
N.  [NHogn | 2803 | 1365 


Bảng 1.8B. Các thông số kạ; của phương trình trạng thái 
Redlich — Kwong — Soave cho một số chất 


CO; 
maamAA 
E1... 4 
 — 
mã 
"¬ 


Hạ 


ãmawwm.: 


-04200| | 00026 0| 
DOIDDIE-IE--IRRBE-1L71I-1L--] 


Để giải phương trình trên cho từng pha cần phải đánh giá sơ bộ các giá trị nồng độ và thể tích 
mol của từng pha, sau đó sử dụng phương trình (1.77) để hoàn thiện đần các giá trị này tại từng bước 
tính lặp. Tiếp theo, cẩn phải tính hệ số cân bằng pha K cho từng cấu tử theo phương trình (1.72) và 
dùng các giá trị K tìm được để kiểm tra nồng độ giả thiết của các pha. Phương pháp lặp này thường hội 
tụ về kết quả cần tìm. Ngoài ra cũng có thể sử dụng các phương pháp trên để giải phương trình (1.80), 
nhưng khi sử dụng các phương pháp này cần phải chọn được các giá trị tại thời điểm đầu gần với giá trị 
của nghiệm cẩn tìm (Asselinneau et al. 1979]. Ứng dụng phương trình trạng thái Redlich- Kwong - 
Soave cho hệ ba cấu tử được thể hiện trong ví dụ sau. 


ý 4 0,0189 mnw 0,0533 | 0,0596 
má -0,0078 | -0,0278 | 0.1363 mm. 0.0089 
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Ví đụ 1.11. Đánh giá cân bằng pha lỏng — hơi của hệ ba cấu tử bằng phương trình trạng thái. 


Hãy xác định áp suất của hệ và thành phần của pha hơi khi hỗn hợp lỏng sôi ở t = 200°K. Hỗn 
hợp gồm 5% mol hyđrô, 70% mol métan và 25%mol êtan, Hãy sử dụng phương trình Soave - Redlich- 
Kwong (SRK). Các số liệu và các thông số của phương trình Soave - Redlich - Kwong (từ bảng 1.8) 


như sau: 


—nẽ.ằnn 
hesnanns —— Ƒ Tấm -[| Tâm Ƒ Tnm — 


Bài giải 

Để giải bài toán trên sẽ sử dụng công thức K; = yư xị = $/ ÈŸ, với ít“ được tính theo công 
thức (1.80). 

1. Các thông số của phương trình Redlich - Kwong ¬ Soave. 

1,1. Các cấu tử tỉnh khiết: 


œ; = [1 + (0,48 + 1,574.œ¡~ 0,176.@¡2).(1 - VJTIT, 32 


0; = [1+ (0,48 + 1,574.0,0 — 0,176.(0,032).(1— x/200/43.6 )]? = 0,204 
ai = 0,42747.œ.R?.(T2«/ Đụ) 
aa = 0,42747.0,204. 8314). (43,62/(2,047.105)) = 5,605 Pa .m5/ kmol2 
b, = 0,08664.R.(Tc‹/ P‹). 
bạ = 0,08664.8314.(43,6/(2,047.105)) = 0,0153 m?/kmol 

Kết quả xác định các thông số cho tất cả các cấu tử xem trong bảng sau: 


Hyđrô(a) | 0,480 | 0,204 | 5,605.102 1,53.10? 


Mêtan(b) | 0,496 | 0,976 | 2,275.10* | 2,97102 
0,634 | 1,257 | 7,093.10° | 450.102 


1.2. Các thông số tương tác: 
Ay =4j(as4,}-(t~ky) 


a¿, =|(5.605.10%.2,27.10°).(L—(-0,0222) =3,647.10% Pa.mỸ / kmoi? 
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Các kết quả tính các thông số tương tác của các cấu tử: 


Hydrô(a) | a„=5,647.10° Ì a¿=3,647.10 | a„e=7,357.10% 
Mêtan(b) | ay,= 3,647.101 aục = 4,044.10% 
a„= 7357.101 | a,=4/044.10% | a„ = 7,093.10 


2. Đánh giá sơ bộ áp suất của hệ: p = 50 bar = 5.10 Pa 
3. Pha lỏng: 


3.1. Các quy tắc trộn 


s3 Ty, 


8 = Xa .Xa .â;a+ Xa ,Xp .Aab†+ Xa .Xc .âac È Xụ ,Xa Ba Ð Xp .Xp .Apb + Xb .Xc.Apc + Xc Xa .đc; 
+ Xc .Xụ .A¿ + Xc.Xe .a„ a= 3,015.10 Pa.m5/kmol2 
b= ®V x¡ð,= x,bu + xụ.bụ £ xe.b, =0,05.0,0153+ 0,70.0,0297 + 0,25.0,0450 
h 
b=0,0328 m?/kmol 


3.2. Thể tích mol của lỏng : Từ các phương trình (1.74) và (1.77) rút ra được: 
RT q 


° ÿ-p #.(#+p) 


s09 ~_8214200 _ 3,015,160” 
_ Ứ-0,0328 ý(Ý+0,0328) 


Phương trình trên là phương trình bậc ba đối với ŸÝ và có ba nghiệm. Nghiệm nhỏ nhất chính là 
thể tích mol của lỏng: ?_= 0,0634 m° /kmol 


3.3. Hệ số phugát đ* của lỏng được tính theo phương trình (1.80): 


má ¬pln(sý-aa)-n( 2.(0~9-psn)( (s2,)-ÿ)x( ##) 


a b 
RT = 8314.200 = 1,663.105 


k 
3x;a/„ =0,05.5, 605.10°.0,70.3,647.10!.0,25.7, 357.10! 


/=I 
= 4.4.10 Pa.mŠ/kmol? 


In =——"? —  —. (5.10%.0,0634 —1,663.105) 
0,0328.1,663.10 


6 5 
~ln — 5:10 _ (0.0634~0,0328)-— 3 ST x 
1,663.10 0,0328.0,663.10 
2 — xi0 00153 n( 9) 
3,015.10” 0,0328 0,0634 


=2,4088 
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đ„L = exp(2,4088) = 11,121 
ớ' = 0,7700 
ó2 = 0,07030 
4. Pha hơi: 
Đánh giá thành phần của pha hơi: 
yvi=Kux với Kị= đ1/ 4Ÿ 
Giả sử pha hơi là lý tưởng: 6Ÿ = 1. Khi đó K,= ó!/ 1 = 11,121; Kẹ;=0,7700; K,=0,07030. 
Ya = Kạ. Xa = 11,212. 0,05 = 0,556 
Yo = Kb. Xp = 0,7700. 0,70 = 0,539 
y. = K. x¿ = 0,07030. 0,25 = 0,0176 
Và ÿa + Yo + Yc = I,113 # 1,0, vì vậy cần phải tiến hành hiệu chỉnh. 
Hiệu chỉnh được tiến hành theo công thức: yị = y/ Xy, 
ya=0,500;  yụ =0,484; y‹ = 0,016. 
4.1. Quy tắc trộn (xem bước 3.1) 


a=2, 2,(iyjay) 
lo j 


a =7,99. 101 Pa.mŠ/kmol2 
b= 2 #,b,= 0,0228 m°/kmol 
Í 


4.2. Thể tích mol của hơi 
RT 4 
ly -b_ (ý + l) 
-_-8314200 __ 7,99.10 
W~0,0229. V.(V+0,0229) 
Phương trình bậc ba ở trên có ba nghiệm. Nghiệm có giá trị lớn nhất chính là thể tích mol của hơi: 


10 


ÝY = 0,3110 m°/kmol 
4.3. Hệ số phugát của pha hơi đá được tính theo công thức (1.80): 


Š.?.a ' 2 b.Ì, Ứ+b 
Inạy : "ra 3 _h(xE(-9)-gee)(ŠX Éis)~ 3n = 


n=1126, @V=0,7794;  @Y= 0,549, 
5. Cân bằng pha lỏng - hơi và áp suất của hệ 
5.1. Hằng số cân bằng pha: K; = #!/ áY 
K; = 11,121/1,126 = 9,8766 
K: = 0,7700/0,7794 = 0,9879 
K.= 0,07030/0,549 = 0,1281 
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Thành phần của pha hơi y¡ = Ki.x: 
ya = 9,8766. 0,05 = 0,4938 
y› =0,9879. 0,70 = 0,6916 
y: = 0,1281. 0,25 = 0,0302 
Ấp suất riêng phẩn : p; = y,P 
pa = 0,4938. 5.105 = 2,469.105 Pa 
Po = 0,6916. 5.105 = 3,458,105 Pa 
p‹ = 0,0320. 5.105 = 0,1600.105 Pa 
5.2. Áp suất của hệ : P = pa + p› + p‹ = 6,086. 105 Pa = 60,86 bar 
Giá trị này khác giá trị đánh giá sơ bộ P = 50 bar. 
5,3. Sử dụng phương pháp truy hồi với P = 60,86 bar. 
Lặp lại các bước 3.2; 3.3; 4.1; 4.2; 4.3; 5.1; và 5.2 một số lần. 
Các kết quả tính toán xem bảng sau: 


EEE 
60,86 | 66,86 | 70,18 | 72,08 73,83 


Kết quả cuối cùng : 
P= 74,77 bar 
K; = 6,202; K,=0,9234  K,=0,1741 
yu=0,3101 yu=0,646;  y. =0,044 
Có thể so sánh các kết quả tính toán trên với các số liệu thực nghiệm (hình 1.11) sau đây: 
K = 5,8; Kc=0,96; K.=0,16 
ya=0,290; y›= 0,672; y‹ = 0,04. 


#8. 
74,21 | 74,44 | 74,58 | 74,66 


1.13. XÁC ĐỊNH CÁC SÓ LIỆU CÂN BẰNG PHA LỎNG — HƠI DÙNG CHO TÍNH TOÁN 
VÀ THIẾT KÉ 


Để tính toán và thiết kế các quá trình và thiết bị chưng cất rất cần phải có các số liệu cân bằng 
pha lỏng — hơi có độ tin cậy cao. Mặc dù hiện tại đã có nhiều phương trình nhiệt động được phát triển ở 
mức độ cao dùng để tính cân bằng pha lỏng- hơi, nhưng khi có các số liệu thực nghiệm thì các số liệu 
này phải được ưu tiên sử dụng. 

Đã có hàng nghìn công trình nghiên cứu về cân bằng pha lỏng- hơi đã được công bố và trong số 
đó đã có các công trình mô tả đẩy đủ quan hệ P—V-T-x của hệ. Tuy nhiên, đại đa số các công trình 
nghiên cứu này chỉ cho phép tính cân bằng pha lỏng- hơi ở trong một giới hạn nhất định của nhiệt độ 
và áp suất. 
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Page of the Dechema Chemistry Data Series [Gmehiing et ai. 1977). 


tt QUÁC 

DỊPFF f CÔ DỊFPF Yì 
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Hình 1.24. Vĩ dụ một trang của tài liệu của DECHEMAChemistry Data Serles ƒGmehiling et ai. 1977] 


Các số liệu thực nghiệm rất hữu ích về thành phần của các hỗn hợp đẳng phí cũng đã được công 


bố trong một số cuốn sách [Horsley 1973; Gmehling et al. 1994]. Trong cuốn sách của Gmehling đã tập 


hợp được các số liệu của hơn 18.800 hệ liên quan đến khoảng 1700 chất. Hàng loạt các số liệu cân bằng 
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pha lỏng - hơi đã được công bố chủ yếu ở dạng các bộ số liệu [Knapp 1982: Landolt- Boernstcin 1962; 
Perry et al. 1984; Hala et al. 1967; Hirata et al. 1975; Reid et al. 1987; Fredenslund et aÌ. 1977; Gmehling 
et al. 1977]. Các bộ số liệu công bố sớm bơn hầu như chỉ bao gốm các số liệu đo được bằng thực 
nghiệm. Trong khi đó, các bộ số liệu mới hơn lại được kiểm tra theo quan điểm chặt chẽ về mặt nhiệt 
động học. Ngoài ra, các hệ số của các phương trình trạng thái, hoặc các phương trình sử dụng enthalpy 
dư cũng đã được công bố trong các tài liệu (Knapp et aÌ. 1982 and Gmchling et al. 1977}. Hình 2.12 thể 
hiện ví dụ một trang của tài liệu Dechema Chemistry Data series [Gmehling et al. 1977]. 


Các số liệu cân bằng pha lỏng ~ hơi của nhiều hệ hai cấu tử có thể tra cứu trong tài liệu Dechema 
Chemistry Data series. Trong khi đó, các số liệu cân bằng pha lỏng - hơi cho các hệ có số cấu tử k> 3 
trong vùng nồng độ quan tâm lại ít khí đẩy đủ. Trong trường hợp tốt nhất, thường chỉ có các số liệu cân 
bằng pha lỏng - hơi của các cặp hai cấu tử của các cấu tử có trong hệ. Mặt khác, các số liệu cân bằng pha 
trong rất nhiều trường hợp cần thiết lại không đầy đủ. Trong tất cả các trường hợp trên, để có được các 
số liệu cân bằng pha lỏng - hơi bắt buộc phải sử dụng các phương pháp nhiệt động học áp dụng cho cân 
bằng pha lỏng - hơi đã được trình bày ở trên. 

Các phương trình sử dụng enthalpy dư để xác định cân bằng pha lỏng- hơi sẽ hữu ích cho các 
trường hợp ở áp suất thấp và khi hành vi không lý tưởng của hệ xuất hiện chủ yếu trong pha lỏng. Các 
phương trình sử dụng các thông số tương tác của hai cấu tử để tính cân bằng pha lỏng- hơi của nhiều 
cấu tử sẽ đặc biệt hữu ích. Trước hết đây chính là các phương trình dựa trên khái niệm “nồng độ cục 
bộ”. Ngoài ra, phương pháp số gia cũng cho phép tính gần đúng các thông số tương tác đựa vào cấu trúc 
hóa học của các chất liên quan [Gmehling et al. 1982). 

Đối với các hệ ở áp suất cao, pha lỏng và đặc biệt là pha hơi đều có hành vì không lý tưởng. Trước 
đây, phương pháp áp suất hội tụ thường được áp dụng cho các hệ này [Edmister 1961] nhưng hiện nay 
phương pháp này đã được thay thế bằng phương pháp hiệu quả hơn-phương pháp sử dụng các phương 
trình trạng thái. Các phương trình trạng thái được xây dựng dựa vào các quan hệ virial với tu thế là có 
cơ sở lý thuyết đối với các hỗn hợp. Tuy nhiên, các phương trình trạng thái thường chỉ áp dụng được 
trong khoảng áp suất rút gọn p/p« < 0,5. Các phương trình thuộc loại Van đer Waals thường được ưu 
tiên sử dụng ở áp suất cao. Ngoài ra, các quy tắc trộn là các quy tắc được đưa ra dựa vào kinh nghiệm và 
vì vậy, hấu hết các phương trình trạng thái cũng sẽ đều chứa thêm một thông số kinh nghiệm (thông số 
K trong phương trình (1.79)) có ảnh hưởng lớn đến cân bằng pha lỏng - hơi. 

Các phương trình trạng thái có lợi thế hơn các phương trình của enthalpy dư vì các phương trình 
trạng thái không những cho phép tính cân bằng pha mà còn cho phép tính các thông số khác của trạng 
thái (ví dụ như khối lượng riêng, enthalpy...). Các quy tắc trộn kinh nghiệm không hoàn toàn thỏa mãn 
trong thực tế vì các quy tắc này được áp dụng cho cả hai pha lỏng và hơi theo cùng một cách như nhau. 
Điểu này không thể tương ứng hoàn toàn với các điều kiện thực tế của các hỗn hợp nhiều cẩu tử. Vì vậy 
trong thực tế dự đoán cân bằng pha lỏng - hơi còn chưa có được độ tin cậy cao. Những tiến bộ trong 
việc ứng dụng các nguyên lý của nhiệt động trong việc trộn các pha sẽ chỉ cho phép thể hiện sự chặt chẽ 
ở góc độ nhiệt động của cân bằng pha lỏng - hơi khi chỉ dựa vào một số ít các số liệu thực nghiệm. 
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1.14. CHỌN PHƯƠNG PHÁP XÁC ĐỊNH CÂN BẰNG PHA CHO TÍNH TOÁN VÀ 
THIẾT KÉ 
Để chọn được phương pháp tốt nhất cho việc xác định các số liệu cân bằng pha lỏng- hơi và 
lỏng- lỏng của các hệ phải dựa vào ba yếu tố chính sau đây: 
1. Thành phần của các hỗn hợp (phân loại các hệ) 
2. Áp suất làm việc (thấp, trung bình và cao) 
3. Khả năng có các số liệu thực nghiệm về cân bằng pha. 


1.14.1. Phân loại các hỗn hợp 
Để quyết định chọn phương pháp xác định cân bằng pha, thuận tiện hơn cả nên phân loại các 
cấu tử thành các loại như trong bảng sau (bảng 1.9): 


Bảng 1.9. Phân loại hỗn hợp 


LỊ TS TT mmm 
[tịPmsmem — Tam TT Ìmm 
ỷ" Phân tử phức tạp không phân cực CÓI,, ¡—-C;H¡o 

EIEETONNI—--- 


Phân tử phân cực Mô men lưỡng cực Dimethyl formamide 
Choloroethane 
Liên kết hyđrô Các mối liên kết hyđrô Các rượu, Nước 


Trên cơ sở phân loại các chất, có thể tiến hành chọn phương pháp gần đúng để xác định cân bằng 
pha lỏng ~ hơi và lỏng - lỏng như trong bảng 1.10, 


Bảng 1.10 


Ấp suất trung bình 
P<15 bar 


Ấp suất cao 
P>15bar 


ES 
ILILII (trên tới hạn) 
1II,LIV,V (lồng- hơi) ACT ES và K 


LILHIIV,V(ông-lỏng) 
Hyảrôcácbon và nước 
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Chú ý: 
Ở đây ký hiệu: — ï- hỗn hợp lý tưởng, phugát = áp suất riêng phần; 
ES - Phương trình trạng thái gần đúng; 
K - Hằng số (hệ số) cân bằng pha K (xác định từ các số liệu thực nghiệm), 
ACT - Các phương trình dùng để xác định hệ số hoạt độ của pha lỏng như: Wilson, NR1L, 
UNIQUAC, UNIFAC có sử dụng các thông số cân bằng pha lỏng - hơi của các phương trình 
UNIQUAC và UNIEAC cho các hệ lỏng - hơi, sử dụng các thông số cân bằng pha lỏng ~ lỏng của các 
phương trình ƯNIQOUAC và UNIFAC cho các hệ lỏng - lỏng. 


4.14.2. Sơ đồ khối dùng để lựa chọn phương pháp xác định cân bằng pha 

Sơ đồ khối trên hình 1.25 được tham khảo từ sơ đồ tương tự do Wilcon và White công bố năm 
1986 [Wilcon R.F, White S.L (1986) Chem. Eng., NY 93, (Oct, 27th) 142. Selecting the proper model to 
simulate Vapour - Liquid. equilibrium]. Trên sơ đồ này, tên viết tắt của các phương trình dùng để xác 
định cân bằng pha hoàn toàn tương ứng với các tên viết tắt ở phần trước. 


M 
Số liệu Sử dụng bảng 

thực nghiệm xy”|: số liệu 
N 

Si, Sử dụng các 

Y phương trìhtrhfi 
N 
P <4bar Sử dụng 

T <150°C Y UNIFAC 

N 


Phương trình Y Cần tiến hành 


Hình 1.25. Sơ đồ khối dùng để lựa chọn phương pháp xác định cân bằng pha 
Ký hiệu: Y — có; N— không 
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Chương 2 
CHƯNG CÁT VÀ NGƯNG TỤ MỘT BẬC 


Khi tiến hành chưng cất thành phần của pha hơi tạo thành khi bay hơi một phần lỏng thường 
khác thành phần của pha lỏng. Sự khác nhau về nồng độ của hai pha lỏng và pha hơi chính là cơ sở của 
phương pháp chưng cất dùng để tách một hỗn hợp lỏng. 

Quá trình chưng cất bao gồm quá trình bay hơi một phần lỏng và kế tiếp là quá trình ngưng tụ 
hoàn toàn lượng hơi này. Lỏng tạo thành sau ngưng tụ thường được làm giầu cấu tử dễ bay hơi và mức 
độ giầu cấu tử dễ bay hơi của lông tạo thành tùy thuộc vào quan hệ cân bằng pha lỏng - hơi. Như vậy, 
bằng phương pháp chưng cất hỗn hợp ban đầu đã được tách thành hai phân đoạn lỏng có thành phần 
khác nhau. 

Chưng cất một bậc có thể được thực hiện theo ba phương án khác nhau (xem hình 2.1). Trong ba 
phương án trên thì phương án thứ nhất là quan trọng nhất (hình 2.1a). Theo phương án này, dòng hơi 
và dòng lỏng đi cùng chiểu với nhau (vì vậy phương án này được gọi là chưng một bậc xuôi chiểu). Ở 
đây chấp nhận giả thiết hơi đi ra khỏi thiết bị chưng cất đạt trạng thái cân bằng pha với pha lỏng đi ra 
khỏi thiết bị. Phương án chưng một bậc thứ hai được gợi là phương án chưng cất mở (hình 2.1b). Theo 
phương án này, hơi sẽ được lấy ra ngay khỏi thiết bị chưng cất khi nó vừa được tạo thành. Phương án 
chưng cất một bậc này là phương án đơn giản nhất và thường được thực hiện dưới dạng chưng cất gián 
đoạn. Phương án chưng một bậc thứ ba được gọi là chưng cất một bậc ngược chiểu (hình 2.1c). Theo 
phương này, dòng hơi đi ra khỏi thiết bị chưng cất được giả thiết đạt trạng thái cân bằng pha với dòng 
lỏng đi vào thiết bị. Phương án chưng cất một bậc ngược chiểu (ở trong thiết bị đun bay hơi) rất ít được 
ứng dụng trong các quá trình công nghiệp. Quá trình tiếp xúc trực tiếp giữa pha lỏng và pha hơi thường 
chỉ được ưu tiên thực hiện trong các tháp chưng cất. 

Các phương án thực hiện quá trình ngưng tụ một bậc cũng tương tự như các phương án chưng 
cất một bậc (xem hình 2.2). Vì vậy, tất cả các phương trình nhận được cho chưng cất một bậc sau khi có 
một số thay đổi nhỏ, sẽ áp dụng được cho các quá trình ngưng tụ một phần. 


98 
http://tieulun.hopto.org 


Hình 2.1. Các phương án chưng cắt một bậc 
a~ Chưng cắt một bậc xuôi chiều; b — Chưng cắt một bậc mờ, c— Chưng cắt một bậc ngược chiều. 


`. 


Q 


b 


Hình 2.2. Các phương án ngưng tụ một bậc 
a~ Ngưng tụ một bậc xuôi chiêu; b ~ Ngưng tụ một bậc mở, c — Ngưng tụ một bậc ngược chiều. 


2.1. CHƯNG CÁT VÀ NGƯNG TỤ MỘT BẬC XUÔI CHIỀU 


Sơ đổ chưng cất một bậc xuôi chiểu liên tục một hỗn hợp lỏng được thể hiện trên hình 2.3. Dòng 
mol hỗn hợp đầu E được tách thành dòng sản phẩm đỉnh D và dòng sản phẩm đáy B. Sự khác nhau về 


thành phần của hai dòng này phụ thuộc vào cân bằng pha lỏng - hơi. 


2.1.1. Chưng cắt một bậc xuôi chiều hỗn hợp hai cấu tử 


Cần bằng vật chất của thiết bị đun bay hơi (hình 2.3): 
F=G+L 


Ở đây: F, G và L - Lưu lượng mol của các dòng hỗn hợp đầu, dòng hỗn hợp hơi và đòng hỗn 


hợp lòng. 


hitprJMieiilun Daptl-eeg 


xe 

Hình 2.3. Sơ đồ chưng cắt một bậc xuôi chiều liên tục hỗn hợp hai cầu tử 

† - Đường cân bằng pha; 2 ~ Đường làm việc 
Tương tự, phương trình cân bằng vật chất cho cấu tử dễ bay hơi a của hỗn hợp lỏng a - b có dạng: 
Fx, =G.y+L.x (2.2) 

Ởđây: - xz— nồng độ phần mol của a trong hỗn hợp đầu; 

y~ nồng độ phần mol của a ở trong pha hơi; 

x~ nồng độ phần mol của a ở trong hỗn hợp lỏng ở trong thiết bị đun bay hơi. 
Từ hai phương trình trên rút ra được phương trình sau: 


y=~Sx+(I+rSM, (23) 


Phương trình trên là phương trình đường thẳng với hệ số góc nghiêng bằng CO . Đổ thị của 
phương trình này trên hệ trục tọa độ y - x sẽ là đường làm việc. Đường làm việc này sẽ cắt đường chéo 
(hình 2.3) tại điểm có hoành độ x = xz. 

Khi giả thiết về trạng thái cần bằng pha giữa pha hơi G và pha lông L trong thiết bị đun bay hơi 
được thỏa mãn (nghĩa là y = y) thì cho hỗn hợp lỏng lý tưởng sẽ nhận được phương trình sau: 
° Œ.% 

' 1+(œz-l)x 


Ở đây: œ - hệ số bay hơi tương đối. 


b (2.43) 


Kết hợp hai phương trình (2.3) và (2.4) với điểu kiện y = y` và =n mm sẽ nhận được nghiệm 


của phương trình bậc hai: 


1 l3 G S 
x= n_Š Irú+(a-Đ(~zz])+ TH ĐI Hy +4~)*r] (2.5) 
F 


Nồng độ y của pha hơi tương ứng với nghiệm x ở trên sẽ được xác định theo phương trình (2.4). 
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Trong đại đa số các trường hợp sẽ đơn giản hơn nếu nghiệm x của phương trình bậc hai được xác 
định trực tiếp bằng phương pháp đồ thị trên giản đồ y - x, và phương pháp đồ thị cũng sẽ áp dụng được 
cho cả trường hợp hỗn hợp lỏng không lý tưởng. Theo phương pháp đồ thị nồng độ y của pha hơi và 


nồng độ x của pha lỏng sẽ tìm được tử giao điểm của đường làm việc (với góc nghiêng bằng =` với 


đường cân bằng pha lỏng ~ hơi (điểm M trên hình 2.3). 

Tiếp theo, nếu tiến hành ngưng tụ toàn bộ hơi có nồng độ y để được hỗn hợp đỉnh thì nồng độ 
của hỗn hợp đỉnh xo = y. Trên giản đồ y - x nồng độ xo sẽ nhận được từ giao điểm của đường y = const 
với đường chéo trên hình (2.3). Trên hình này cũng được thể hiện rất rõ sự khác nhau giữa nống độ của 
sản phẩm đỉnh xp và nồng độ của hỗn hợp đáy xa. Yếu tố quyết định sự khác biệt này chính là dạng 
đường cong cân bằng pha. Trong trường hợp dung dịch lý tưởng đường cong cân bằng pha sẽ do hệ số 
bay hơi tương đối ø quyết định. Thông thường, sự khác biệt về nồng độ của hai pha hơi và pha lỏng có 
thể nhận được bằng phương pháp chưng cất một bậc liên tục thường không lớn. : 


2.1.2. Chưng cắt một bậc xuôi chiều hỗn hợp nhiều cấu tử 

Đối với hỗn hợp nhiều cấu tử nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương cũng được định nghĩa tương 
tự như trong trường hợp hệ một cấu tử. Sự phụ thuộc của nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương của hỗn 
hợp nhiều cấu tử vào áp suất được thể hiện trên hình 2.4. Vùng nằm giữa hai đường nhiệt độ sôi và 
nhiệt độ điểm sương chính là vùng hai pha lỏng - hơi. 

Đường nhiệt độ sôi của hỗn hợp được xác định dựa vào phương trình của định luật Raoult: 


P`“ 2 ,#n7¡Pi với Pị =ƒŒ) (2.6a) 
Tương tự, đường nhiệt độ điểm sương có thể xác định được dựa vào phương trình sau: 


p"=—` (2.6b) 


.=—— 
(C) 
» ⁄.P 


Vùng hai pha lỏng - hơi được đặc trưng bởi lượng hơi tương đối G/E. Nếu giả thiết pha hơi 
và pha lỏng ở trạng thái cân bằng pha thì cho vùng hai pha lỏng - hơi có thể viết được các phương 
trình sau: 

~ Phương trình cân bằng vật chất chung: 

F=G+L mã) 
~ Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử ¡: 


F.x„=G.y, +. (28) 
- Phương trình cân bằng pha lỏng - hơi: 
1= =K,*, (2.9) 
Ũ 
với: K, =x,z,ÊL 
P 
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~ Phương trình cân bằng năng lượng: 
F.h„ +Q=G.hạ +L.hụ : (2.10) 
Ởđây:  h, =C,.t - enthalpy của pha lỏng; 
hạ =C.t+ 5 0œ,r,) - enthalpy của pha hơi; 
r - ẩn nhiệt ngưng tụ của hơi và là đại lượng phụ thuộc nhiều vào nhiệt độ (hình 2.5). 
Kết hợp các phương trình (2.8) và (2.9) sẽ nhận được phương trình sau: 


Pị =—=— (2.11) 
1+C(K,—1 
rà ;—} 


Do tổng nồng độ phãn mol của pha hơi , y;=1 nên: 


>-‡—— =1 (2.12) 
1+ pc —]) 


Phương trình trên được dùng để tính lượng hơi tương đối G/F trong vùng hai pha khi biết các đại 
lượng nồng độ +z;,, áp suất p và nhiệt độ ¿. 


Hình 2.4. Đường nhiệt độ sôi và đường nhiệt độ điểm sương 
của hỗn hợp propan ~ I.butan — n.butan — pentan. 
1= Đường nhiệt độ sôi; 2 — Đường nhiệt độ điểm Sương; 3~ Vùng lỏng = hơi 
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hiệt hóa hơi r _———> 


Ảnn 


0 1O 200 300 40 500 600 700°K 
t——ờ 


Hình 2.5. Sự phụ thuộc của nhiệt hóa hơi của một số chất vào nhiệt độ 
© — nhiệt độ sôi ở áp suắt thường; o ~ Nhiệt độ nóng chây; e — Điểm tới hạn 


se Nhiệt hóa hơi của các chất ở nhiệt độ sôi thường (ở áp suất p = 1 at) có thể coi gần đúng là 
hàm bậc 1 của nhiệt độ sôi thường (Quy tắc Trouton). 
e Sự phụ thuộc của nhiệt hóa hơi r, vào nhiệt độ có thể thể hiện bằng phương trình: 
0,38 
Tm.,—T 
f, = Tạp tuy) (2.13) 
đi —Tpp) 

Ở đây: — r„„- nhiệt hóa hơi của cấu tử ¡ tại nhiệt độ sôi thường Tpp; 


Ty“ nhiệt độ tới hạn của cấu tử ¡. 


Trên hình (2.6) biểu diễn phương trình (2.12) cho hỗn hợp bốn cấu tử lý tưởng ở t = 20°C. Khi lượng 
hơi tương đối G/E = 0, áp suất p sẽ là áp suất tại nhiệt độ sôi của lỏng p'. Khi giá trị G/F = 1, thì áp suất p sẽ là 
áp suất hơi p” tại nhiệt độ điểm sương. 

Tại vùng hai pha lỏng - hơi, loga của áp suất (In(p)) có thể coi gần đúng là hàm tuyến tính của 
đại lượng G/E. 

Trình tự giải các phương trình chưng cất một bậc xuôi chiếu (2.10) và (2.12) sẽ phụ thuộc vào 
việc các thông số nào đã biết và các thông số nào cần tìm. Dưới đây sẽ là một số trường hợp có thể xảy ra. 
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2.1.2.1. Xác định lượng hơi tương đối G/F của quá trình chưng cắt một bậc xuôi 
chiều của hỗn hợp lỏng nhiều cầu từ 
Khi nồng độ của hỗn hợp đầu x;,, áp suất p và nhiệt độ t của quá trình đã được xác định thì 
lượng hơi tương đối G/E có thể tính theo công thức (2.12): 
1 nn 5 
+ rứ ;=U 


0 
Ở đây, K, = yạ.ÊL (pha hơi được coi là pha lý tưởng, còn pha lỏng là pha không lý tưởng). Như vậy: 
P 


f 


X gi -7¡ .Pị 


» G1 G 
P (-$}-$zz 


F 


=1 (2.14) 


Do tại nhiệt độ không đổi ln(p) của áp suất chung có thể coi là hàm tuyến tính của đại lượng G/F 
nên đại lượng G/F có thể tính sơ bộ theo công thức: 


6 H2] 
“° 


Nghiệm chính xác của phương trình (2.13) có thể tìm bằng phương pháp Newton - Raphson: 


(2.15) 


(2.16) 


Ở đây: n - lần tính lặp thứ “n”. 


/§) -~ hàm số của biến G/E và có dạng sau: 


/(š)*>-#m—¬=n 


G 
1+ (K,~)) 


và đạo hàm 7(§)- _s„a-K,(K, =0) 


(:$& -)Ï 
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Ví dụ 2.1. 

Tính quá trình chưng cất một bậc xuôi chiểu của hỗn hợp nhiều cấu tử. Xác định trạng thái của 
hỗn hợp bốn cấu tử lý tưởng propan (a); ¡ - butan (b);  - butan (c) và pentan (d) ở áp suất p = 2,5 bar, 
nhiệt độ £ = 20°C. Biết nỗng độ của hỗn hợp đầu x„„ = 0,25, x„„ = 0,15, x„„= 0,32, x;„= 0.28. 

Bài giải: 

1... Áp suất hơi của các cấu tử tính khiết theo phương trình Antoine (1.6): 


h B, 
co exp| Á;~=———— | với các thông số A,, B,và C, tra trong bảng 1.1. 
ar : 


Kết quả tính: p? =8,31 bar ; p; =3,01 bar ; pˆ =2,07 bar ; pạ =0,57 bar. 
Hệ số cân bằng pha được tính theo công thức: K, = h, 
P 


K,= S3 3/33: K, =1,20; K, ~0,83; K„ =0,23 
2. Áp suất của hỗn hợp lỏng tại nhiệt độ sôi (phương trình 2.64): 
P= 5xp7¡P, 
p`=0,25. 8,31 + 0,15. 3,01 + 0,32. 2,07 + 0,28. 0,57 = 3,35 bar 
3... Áp suất của hỗn hợp hơi tại nhiệt độ điểm sương (phương trình 2.6b): 
LJ 1 
Pÿ*-z 
7P 
1 _0/25, 015,032,028 0722 


p" 831 301 2,07 0,57 


p"=———=1,38 bar 
0,725 


Áp suất của hệ sẽ nằm giữa áp suất tại nhiệt độ sôi p” và áp suất tại nhiệt độ điểm sương p” (vùng 


hai pha lông - hơi). 
4. Ước tính sơ bộ lượng hơi tương đối G/F theo công thức (2.15): 


ng 
P` 135 
h nÌ "H3 


`3 = =... 1 
?ị G ) 
I+—=(Œ,-—I 
ừF 
0,25.3,33 0,15.1,20 + 0,32.0,83 0,28.0,23 


=——————+—- +————————- 
2, 1+0,33(3,33-1) 1+0,334,20—-1) 1+0,33(0,83—1) 1+0,3340,23—-1) 
=0,471+0,169 + 0,28 + 0,086 =1,007 # I 
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5... Xác định giá trị của đại lượng G/F theo phương trình Newton - Raphson (phương trình 2.16): 


xz,.K,.(K, =1) 
120237102 TT 
(t+¿œ,—0) 
7Š)” 0,25.3,33.(3,33—1) __0,15.1,20.(1,20—1) 
F/ |(t+0,334433-U)  (L+0.33,20-U} 
„.0,32.0,83.(0,83—1) „ mi 


(L+0,33.(0,83—U)” (1+0,33.(0,23-Đ 
=~(0,6199+0,3317 ~0,0508~0,0891) =~0,5117 


=0,33——————-=0.3437 0,345 


TÌM 


Kiểm tra giá trị G/E = 0,345 theo phương trình (2.12): 


- m 0,25.3,33 + 0,15.1,20 % 0,32.0,83 
tà 1+0,345(333-1) 1I+0,345(1,20-—1) 1+0,345(0,83—1) 
0,28.0,23 


————>————~=0,4615+0,1684+0,2821+0,0877 =0,9997 +] 
1+0,345(0,23—T1) 


00 0.2 04 06 0.8 `1,0 
Lượng hdi tương đối G/E — 
Hình 2.8. Sự phụ thuộc của lượng hơi tương đói G/F vào áp suắt chung p 
của hệ propar/i-Butan/n-Butan/Pentan. Loga của áp suất ln(p) phụ thuộc vào 
lượng hơi tương đồi G/F có dạng rất gần với dạng hàm tuyến tính 


® Đường đậm được xác định tại 20% theo phương trình (2.12) 


© - Các đường mảnh được xác định bằng phương pháp nội suy giữa áp suất tại nhiệt độ sôi p' và 
áp suất tại điểm sương P” cho các giá trị nhiệt độ không đổi. 
———————_—___ỐD_ẺỐỀỐỠŨ 
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Vậy giá trị tìm được của G/E = 0,345. 
Như vậy nồng độ của các cấu tử trong pha hơi sẽ bằng: 
y„=0,4615; y, =0,1684; y, =0,2821và y„ =0,0877 
Nồng độ của các cấu tử trong hỗn hợp lỏng còn lại sau khi cho bay hơi một bậc xuôi chiều: 
X¡i= y/K: 
#a = 0,1386; x; = 0,1403; x¿=0,3399;  xz= 0,3813. 
2.1.2.2. Bay hơi một phần hỗn hợp lòng nhiều cẫu tử 
Quá trình tách hỗn hợp nhiều cấu tử bằng phương pháp chưng cất một bậc được dựa vào nguyên 
tắc cho bay hơi một phần hỗn hợp lỏng (hình 2.7). 


Hình 2.7. Sơ đồ nguyên lý của quá trình chưng cắt 
một bậc xuôi chiều hỗn hợp lông nhiều cầu từ 


Đối với các quá trình chưng cất một bậc các hỗn hợp nhiều cấu tử có thể viết được các phương 
trình sau đây: 


2u: ->_— "— =l (2.17) 
1+—(Œ,=Ù 
F 
và 4=G.0~t)+<0 )) (2.18) 


Thông thường, lượng sản phẩm đỉnh D/E (= G/F) được cho trước, vì vậy để giải phương trình 
(2.17) trước tiên cần xác định sơ bộ nhiệt độ trong bình chưng theo đổ thị tương tự như trên hình 2.6. 
Sau đó phương trình này được giải bằng phương pháp lặp để tìm ra đại lượng G/E tương ứng với nhiệt 
độ tìm được ở trên. Nếu đại lượng G/F tìm được khác nhiều so với giá trị mong muốn của G/F thì thủ 
tục tính ở trên phải được lặp lại cho giá trị nhiệt độ được ước lượng tốt hơn. Phương pháp giải phương 
trình (2.17) được minh họa chỉ tiết ở ví dụ sau đây. 


Ví dụ 2.2. Chưng cất một bậc hỗn hợp lỏng bốn cấu tử lý tưởng. Hỗn hợp propan (x;„ =0,25), 
i-butan (x„ =0,15), n-butan (x„  =0,32) và pentan (x„„ =0,28) được tách bằng phương pháp chưng 
cất một bậc ở áp suất p = 4 bar. Lượng sản phẩm đỉnh cần thiết D/F ~ 0,6. Hãy xác định nhiệt độ trong 


bình chưng, nồng độ của sản phẩm đỉnh và lượng nhiệt tiêu tốn cho quá trình. 
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Bài giải: 
1. Xác định sơ bộ nhiệt độ trong bình chưng: tại p = 4 bar, G/F = 0,6, nhiệt độ t = 432C (hình 2.6). 
2. Xác định áp suất hơi và các hệ số cân bằng pha K: 

Theo phương trình Antoine (xem bảng 1.1) tại t = 43°C tìm được: 


p) =14,43 bar ; pp = 5,72 bạt ; p) = 4,09 bar và pạ =1,28 bạ, 


0 
K,=2=3,61; K, =1,43; K, =l02 và Kạ =0,319. 
P 


a 


3. Xác định D/F tại t = 43°C theo phương trình (2.17): 


Đi =S%—_—-—=l 


1+ (K,~) 


Tại giá trị G/E = 0,6 tính được tổng trên bằng: 
0,3517 + 0,1705 + 0,3229 + 0,1511 = 0,9963 # 1. 
Tính lại bằng phương pháp lặp của Newton - Raphson (Ví dụ 2.1) tìm được G/F = 0,585. Tính kiểm 
tra lại tổng trên tại giá trị G/F = 0,585: 
5y, =0,3571+0,1714+0,3231 + 0,1486 = 1,001 1,0 
4. Nồng độ của các cấu tử trong hỗn hợp đỉnh (bằng chính các số hạng của tổng trên): 
Xpạ =0,3571; xpy =0,1714; xp, =0,3231; xp„ =0,1486 


Nồng độ của các cấu tử trong hỗn hợp đáy: x, = ra 


0,3571 : 
2= =0,0989; 3. 1S g0/Ì168; 
3,61 1,43 


kẻ , 


5. Lượng nhiệt cần cấp cho quá trình được tính theo công thức (2.18): 
Q G 
_=G„ftTty)+ 3707) 


Tại 43°C từ hình 2.5: rạ = 13,1 kJ/mol; r› = 17,7 k]/mol; r. = 21,0 kJ/mol; rạ = 26,1 k]/mol 
Nhiệt dụng riêng trung bình của hỗn hợp lỏng: Cì„ = 0,13 kJ/(mol9C), 


0 _— 


P, =4,73 bar; p, =1,56 bar; pˆ =1,032 bar và p) =0,245 bar 
e _ Ấn nhiệt hóa hơi của hỗn hợp lỏng: 


T„ =3. y/!, =0,3571.13,1+0,1714.17,7 +0,3231.21,0+0,1486,26,1=18,4 kJ/ mol 
e Lượng nhiệt cần cấp: 


Ý.=0,1343~20) +0,585.18,4=13,75 kJ/mol, 
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2.1.2.3. Chưng cất đoạn nhiệt 
Khi hỗn hợp lỏng đi qua van giảm áp thì một phần lỏng sẽ bay hơi tại nhiệt độ gần nhiệt độ sôi 
(hình 2.8). Do khi đi qua van giảm áp enthalpy của lỏng không thay đổi nên có thể viết được các phương 
trình sau đây cho quá trình chưng đoạn nhiệt: 
Xp; -K, 


b  n PPNG. (2.19) 
I+—(K,=Ù) 
F 
và —  ter=-B.S YỚs@) (2.20) 
F _ F ¿tí , 


Do enthalpy của hơi cao hơn enthalpy của lỏng nên nhiệt độ của hệ sẽ giảm xuống. 


ch 


L, Xị 
Hình 2.8. Sơ đỗ nguyên lý của quá trình chưng cắt đoạn nhiệt 


Nghiệm của các phương trình trên có thể để đàng tìm được với sự trợ giúp của đồ thị tương tự 
như trên hình 2.6. Trước tiên, sơ bộ chọn nhiệt độ của hỗn hợp sau van giảm áp, sau đó lượng hơi tương 
đối G/F được xác định gần đúng theo đồ thị. Để kiểm tra nhiệt độ đã chọn cần phải sử dụng phương 
trình (2.20) trong đó các giá trị của ẩn nhiệt hóa hơi r, được xác định gần dúng tại nhiệt độ đã chọn 
Pn =3 (ng): Nghiệm chính xác sau đó sẽ tìm bằng phương pháp lặp của Newton - Raphson (như 
trong ví dụ 2.3). | 

Quá trình chưng cất đoạn nhiệt bằng cách hạ áp suất của hỗn hợp là một công đoạn rất cơ bản 
của nhiều quá trình tách công nghiệp {Ví dụ như quá trình tách muối ra khỏi nước biển). Tuy nhiên, 
quá trình này cũng có thể xảy ra trong tự nhiên. Một ví dụ gây ấn tượng mạnh của quá trình này là 
trường hợp thoát khí cácbon điôxít từ hồ Nyos của Camơrun (bảng 2.1). Trường hợp thoát không khí từ 
máu của các thợ lặn gây nguy hại cho sức khỏe sẽ là một trường hợp quan trọng khác của quá trình 
chưng cất đoạn nhiệt. 


Bảng 2.1. Thoát khí cácbon điôxít từ hồ Nyos của Camdrun, ngày 21 tháng 8 năm 1986 
Hồ Nyos của Camơrun có chiểu sâu 200 m có nguồn gốc là miệng núi lửa và được chứa đẩy nước 
(hình 2.9). Khí cácbonfc thoát ra từ đá của núi lửa và được tích tụ ở lớp nước ở ngay sát đáy hồ và có nồng độ 


CO, tương đối cao (đến 2% mol). 
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Ngày 21 tháng 8 năm 1986 các lớp ổn định của hồ bất ngờ bị đảo lộn vì một lý do nào đó (ví dụ 
do đá rơi vào lòng hổ, do động đất nhẹ...). Khi lớp nước giàu khí CO, từ dưới đáy hổ chuyển động đến 
bể mặt nước của hồ thì một lượng khí CO, sẽ bị giải phóng ra khỏi nước do áp suất giảm (chưng cất 
đoạn nhiệt). Các bọt khí được giải phóng ra khỏi nước sẽ làm tăng cường chuyển động của dòng nước 
lên phía trên và sẽ tiếp tực làm tăng thêm lượng khí CO, thoát ra khỏi nước. Đám mây khí CO, thoát 
ra khỏi nước tạo thành lớp có chiều dày đến 20 m và do có khối lượng riêng lớn hơn khối lượng riêng 
của không khí sẽ phủ kín vùng đổi núi và khu vực lân cận. Tại hồ Nyos và ở một làng lân cận L700 
người và tất cả gia súc của vùng này đã bị chết ngạt vào ngay đêm hôm đó (tạp chí National Geographic 
Society, No.3, 1987). 


l Ễ hề 
¬ 
*ng núi lửa CO, độ CO, cao 


Hình 2.9. Sơ đồ thoát khí cácbon điôxit 
tại hô Nyos ngày 21 tháng 8 năm 1986 


Ví đụ 2.3. Chưng cất đoạn nhiệt hỗn hợp bốn cấu tử lý tưởng 
Hỗn hợp lỏng gồm propan (x;„ =0,25), i-butan (x„ =0,15), n-butan (xz, =0,32) và pentan 
(x;„ 0,28) ở tại f; =25°C được dãn từ áp suất 3,35 bar (áp suất tại nhiệt độ sôi) đến 1,2 bar (đi qua 


van giảm áp). Hãy xác định nhiệt độ t sau khi dân lượng hơi tương đối G/F và nống độ của hơi và của 
lỏng sau van giảm áp, 


Biết ẩn nhiệt hóa hơi tại nhiệt độ sôi thường ?„„ : 
tạp =18,8kJ / moÏ; r,v =21,3kJ ! mọi ; 
tụp =22, 4k] J moÌ; r.ạa =25,8kJ ! mol. 

Nhiệt độ tới hạn của các cấu tử: 
1,„=369,8°K ; Ty =408,1”K; 


1,„=425.2°K ; Tạ „=469,40K. 
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Bài giải: 
1. Nhiệt độ của hỗn hợp sau khi giảm áp suất có thể xác định theo công thức (2.20): 


LG 
t=f,.——.—. + 
r~C— m0 


e Chọn sơ bộ nhiệt độ t=0°C 
e - Nhiệt dung riêng trung bình của hỗn hợp: 

C„ = 3 x;,.Cụ¡ =0,13145kJ / mol?K 

(số liệu tra trong số tay của J. Perry). 
® Áp suất hơi bão hoà của các cấu tử tính khiết tại f= 0*C được tính theo phương trình 

Antoine (1.6): 

ph =4,73 bar; pụ =1,56 bar; pp =1,032 bạr và py =0,245 bar 
® - Áp suất tại nhiệt độ sôi (xem ví dụ 2.1): p'`=1,8153 bar 
se Áp suất tại nhiệt độ điểm sương: p"=0,6232 bar 
e_ Lượng hơi tương đối (xem ví dụ 2.1): G/F=0,3872 
e _ Ẩn nhiệt hoá hơi của các cấu tử tại 0%C được tính theo công thức (2.13): 


Ở đây: 
f,sp ¬ ẩn nhiệt hoá hơi của cấu tử ¡ tại nhiệt độ sôi ở áp suất thường Tp, ; 
T„,;~ nhiệt độ tới hạn của cấu tử ì, °K; 
Kết quả tính toán: £, =16,3887kJ / mol; 
n, =20,6349kJ ! mol; r, =22,3749kJ Í moÏ ; r„ = 27,8686kJ í moi 
e - Ẩn nhiệt hoá hơi của hỗn hợp: 
r„ = 3` p1, =22,1556kJ / mol 
e Tính kiểm tra nhiệt độ giả thiết theo công thức (2.20): 


: .0,3872.22,1556 
0,13145- 


1G 
ph=s T20,40))=20~ 


r 
=-45,2619C # 0°C 
2. Chọn nhiệt độ tốt hơn £ =—10”C, sau đó lặp tại quá trình tính ở trên: 
se Áp suất hơi bão hoà: 
p)=3,445 bar ¡ pp =1,076 bar ¡ p, =0,696 bar và ạ =0,152 bar 
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œ©_ Áp suất tại nhiệt độ sôi: p'=l,2878 bar 

e_ Áp suất tại nhiệt độ điểm sương: p"=0,3975 bar 

e - Lượng hơi tương đối (hình 2.6): G. =0,0601 

e Ấn nhiệt hoá hơi của các cấu tử tại nhiệt độ f = —10°C : 
r„ =17,0135kJ /?noŸ; r„ =21,2031kJ ? tmoÏ ; 
+ =22,9230kJ mol; r„ =28,4kJ j mol ; 


1: 


œe Tính kiểm tra nhiệt độ theo công thức (2.20): 


LIIC 3 #p-ý =22,7212k] ! mol 


1G l 
t=tfy———.—.> (y,+Œ)}=20—————.0.0601.22,7217 
..., 0.50) 0,13145 


=9,611Cz#—10°C 
3. Chọn giá trị tại nhiệt độ tốt hơn bằng phương pháp nội suy tuyến tính theo hình 2.10: t = -7 °. 
Lặp lại trình tự tính toán ở phía trên sẽ nhận được các kết quả sau: 
e Áp suất hơi bão hoà: 
Pạ =3,80 bar ; py =1,207 bar; p; =0,786 bar và pạ =0,176 bar 
e - Áp suất tại nhiệt độ sôi: p'=1,416 bar 
e_ Áp suất tại nhiệt độ điểm sương: p"=0,4569 bar 
se Lượng hơi tương đối (hình 2.6): G/F=0,1545 
s - Xác định giá trị chính xác của G/F bằng phương pháp Newton - Raphson (phương trình 2.19): 


0 
- Hệ số cân bằng pha K, v EP. 
P 


K,=3,1662; Ky =1,0057; K, =0,6548 và K„ =0,1466 


-45,261°C 


~50 


9,611°%C 


Hình 2.10. Đỗ thị dùng đễ nội suy nhiệt độ cho ví dụ 2.3 
tụ ~ nhiệt độ giả thiết ; tạ— nhiệt độ tính toán 
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IỆ 2p Em cm n -1=0 


G 
HH) = 05931 + 0,1507 + 0,2214 + 0,0473 - 1 = 0,0124 + 0 


- Tìm nghiệm G/F bằng phương pháp Newton - Raphson (ví dụ 2.L): 
7{§) = [0.9626 + 0,0009 ~0,0807 —0,0465] = —0,8362 
3 


-=0/1545~— TC” =0,1694 


Là 


/(§)>0.5791+01507+02226+(0480-I =0,0004~0 


- Nồng độ của pha hơi bằng chính các số hạng của phương trình trên: 
y„ =0,5791; y, =0,1567; y, =0,2226 và y„ =0,0480 
- Nhiệt hoá hơi tại =—7'C: 
r„ =16,8300kJ / moi; r, =21,0352 k]!mol; 
r =22,7608kJ f toi; r, =28,2423  kJ l mol; 
r„=Ð y,1,=19/332  kJ/mol . 


- Tính kiểm tra nhiệt độ theo công thức (2.20); 
t=20— : 
0,13145 


- Các giá trị chính xác tìm được sau một số vòng lặp: 
-t=-6,6°C; GJF=0,1811; 
y, =0,5722; y, =0,1523; y, =0,2262 và y„ =0,0493 - 


.0,1694.19,332 =~4,91309C #—70C 


— Nồng độ của pha lỏng: 


#4, “hi =0,1786; x„ =0,1495; x, =0,3408; x„ = 0,3307. 


2.1.3. Ứng dụng chưng cắt đoạn nhiệt để tách hỗn hợp 


Ví dụ rất có ý nghĩa thực tế của quá trình chưng cất đoạn nhiệt chính là quá trình tách Nitơ ra 
khỏi hỗn hợp khí tự nhiên trong công nghiệp dầu khí. Hỗn hợp khí tự nhiên được khai thác từ các mỏ 
chứa đến 15% khí Nitơ, vì vậy trước khi đưa hỗn hợp khí tự nhiên vào các đường ống vận chuyển khí 
đến nơi chế biến cẩn phải tách được khí Nitơ ra khỏi hỗn hợp. 

Trên hình 2.11 biểu diễn sơ đổ nguyên lý của quá trình tách khí Nitơ bằng phương pháp chưng 
cất đoạn nhiệt. Hỗn hợp khí tự nhiên được làm lạnh cho đến khi phần lớn các hợp chất hữu cơ được 
ngưng tụ, còn NÑitơ chủ yếu vẫn ở trạng thái hơi. Sau đó, hỗn hợp lỏng - hơi sẽ được đãn để tiếp tục hạ 
nhiệt độ của hỗn hợp. Sau khi thực hiện quá trình phân pha, hơi lạnh và lỏng sẽ được làm nóng bằng 
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cách trao đổi nhiệt gián tiếp với hỗn hợp khí tự nhiên. Do ở đây không thể sử dụng được thiết bị trao 
đổi nhiệt hiệu quả, nên các dòng sản phẩm có nhiệt độ thấp hơn nhiệt độ của dòng hỗn hợp đầu không 
nhiều (chỉ khoảng 5C). Năng lượng cần thiết để hạ nhiệt độ của dòng ở đây sẽ do hiệu ứng Joule - 
Thomson tạo ra khi thực hiện quá trình đân hỗn hợp khí không lý tưởng. Thủ tục thực hiện một số 
bước cơ bản của quá trình trên sẽ được giải thích chỉ tiết trong ví dụ 2.4. 


N;ệ @CH¿ 
) 


Hình 2.11. Sơ đỗ nguyên lý của quá trình 
tách khi Nitơ ra khỏi hỗn hợp khí tự nhiên (Ví dụ 2.4) 


Ví dụ 2.4. Tách khí Nitơ ra khỏi hỗn hợp khí tự nhiên bằng phương pháp ngưng tụ một phẩn. 
Khí tự nhiên (Ð, =10 bar, t„ =20”C ) được làm lạnh đến :¡ =145°K.. Hãy tìm lượng hơi tương đối G/F 
và thành phẩn của pha hơi ÿ„ và pha lỏng x„. Biết hỗn hợp khí tự nhiên được dãn đến áp suất 
p; =8 bar . Hãy xác định nhiệt độ t; của khí, lượng hơi tương đối G/F và thành phần của pha hơi y„; và 
pha lỏng z„; sau van dãn. 

Thành phần của khí tự nhiên: Nitơ (a) y„ =0,153; mêtan (b) y, =0,732; êtan (c) y, =0,061; 
prôpan (d) y„=0,032 và butan (e) y =0,022. 

Bài giải: 

1. Trạng thái của khí sau ngưng tụ: 7 =145°K ; p, = p; =10 bar 

® _ Áp suất hơi của các cấu tử theo phương trình Antoine tại 7 =145°K (phương trình 1.6) 
P¿ =65,180 bar; py =8,1684 bar; 


P; =0,0619 bar ; pạ =0,00148 bar; p? =3.105 bar. 
Hệ số cân bằng pha: 
K,=6,5180; K, =0,8168; 


K, =0,062; K¿ =0,000148; K, =3.10, 
e®_ Áp suất tại nhiệt độ sôi: p'=15,9556 bar 


Áp suất tại nhiệt độ điểm sương: p" =1,322.10 ”bar 


114 http://tieulun.hopto.org 


Lượng hơi tương đối G/F tính gần đúng theo phương trình (2.15): 


G nP) Than, 
6, ÀP 2, AI595562 „a meøp 
"h) NG= 
P 15,9556 
Tính kiểm tra theo phương trình (2.12): 


` 
Xe ——=Il 


_ = 
1+—(K,-I1 
+ ẲG } 


3 yị, =0,7828 + 0,6034 + 3,975.10”' + 5.1075 +1.107” =1,3866 z1 
Tính lại đại lượng G/F bằng phương pháp Newton -~ Raphson (ví dụ 2.1): vs 


G 
——-*0,3138 
F 


3_yạ =0,3651+0,6343+ 5,491,107" + 6,9,10'” +1.107” =0,999 ~1 
Thành phần của pha hơi (bằng chính các hạng số của phương trình trên): 
?„¡ =0,3651; yạị =0,6343; y„„ =5,491.107°; 
yạ =6,9.105; yạ =1.107, — 
Thành phần của pha lông: *, = z2 
X„ =0,056 ; x„ =0,7766 ; x„, =0,0886 ; 
#¿¡ =0,0466; x„, =0,0321. 
Trạng thái của khí tự nhiên sau van giãn: p; =8 bar. 
Đánh giá sơ bộ nhiệt độ (ví dụ 2,3): T¡y =140,66° K 
Áp suất hơi: 
p) =56,A441 bar ; p; =6,539 bạ ; 
p} =0,0410 bar ; pạ =8,232.10' bar ; py =1,333.107”bar 
Hệ số cân bằng pha: 
K,=7.055; K, =0,817; K, =5,127.10; 
K, =1,029.10 2; K, =1,667.10 5. 
Áp suất tại nhiệt độ sôi: p' =13,425 bar 


Áp suất tại nhiệt độ điểm sương: p"= 5,916.10 “bar 
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e _ Lượng hơi tương đối G/F tính gần đúng theo phương trình (2. 15): 


HD) hs 
G P ¿___ XI345/ „00516 


— —--————= 


— ư 1í 
F Ì: „_ Tả 5,916.10 
P 13,425 

X„., 
Đ»= >8 —=I 


S” y„; =0,822+0,604+3,297.107^ + 3,472.10 5 +0,387.107” = 1,427 z1 
e - Tính lại đại lượng G/Fbãng phương pháp Newton - Raphson (ví dụ 2.1): 


k #0,3253 
Ƒ 


và S” yạ, =0,364+0,636+ 4,623,10' + 4,897.10 ” + 0,543,107” =1 
s _ Thành phần của pha hơi (bằng chính các hạng số của phương trình trên): 
v„„ =0,364; y„„ =0,636; y,„ =4,623.107'; 
y„; =4,879.1075; y„; =0,543.107”, 
se Thành phần của pha lỏng: x,=#,/K, . 
*X„; =0,0516; xy; =0,778; x„; =0,0902; 
#¿¿ =0,0474; x„„ =0,0326. 
e - Tính kiểm tra cân bằng nhiệt lượng (phương trình 2.20): 
—_ Nhiệt dung riêng trung bình của lỏng: 
Cu„ =3 ”xp.Cụ =0,0283 kJ/mol %K 
(Số liệu theoJ. Pemy: 
Œ„„=0,0297 kJ/mol°K;C,,=0,0268 kJ/mol°K; 
Cụ ~=0,0291 kJ/mol?K;C,,=0,0358 kƑ!molPK ; Cụ =0,0539 kƑ/mol°K ). 


— Nhiệt hoá hơi tại T =145°K (Ví dụ 2.3) được tính gần đúng theo quy tắc Trouton (công 


thức 2.13): 
l 0,38 
f¡ “tap ~= 
T.,=T 


€ BP 
Ở đây: f, sp ¬ ẩn nhiệt hoá hơi tại nhiệt độ sôi ở áp suất thường (tra trong số tay của Perry): 
r =5,621 k]lmol; r, =6,6578 KkJ !mol; 
r,=16,3671 k}|mol; rạ=22,5866 kJ ! mỏi; 
r„=26,5939 kJ [mol; r„(T)= 3` y,1,(TỊ)=6,284L k} ! moi 
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~ Tương tự nhiệt hoá hơi tại nhiệt độ T; = 140,66 “K : 
r,=5,6282 kJ!mol; n,=6,8845 kJ!mol; 
r =16,5287 kj/mol; rạ=22,7461 k] Imol; 
=26,7544 kj mol; r„(T,)= ` y,r(T,)=6,4376. kỊ ! mọi 
— Tính kiểm tra nhiệt độ theo phương trình (2.20): 


Am... 
St: S00) 


1 (G G 
t=145— —>.f„(T,)—~>„(T) |= 
mon pm z) pm Ù 


(0,3253.6, 4376 — 0,3138.6,2841) = 140,68 ~140,66 °K 


=l145— : 
0,0283 


2.2. CHƯNG CÁT MỞ VÀ NGƯNG TỤ MỞ GIÁN ĐOẠN 

Khi tiến hành chưng cất mở liên tục (hình 2.1b) và gián đoạn (hình 2.12), hơi sẽ được đưa ra khỏi 
hệ thống ngay sau khi được tạo thành. Sự phụ thuộc vào thời gian của các biến trong chưng cất mở gián 
đoạn sẽ tương đương với sự phụ thuộc vào vị trí của chưng cất mở liên tục. Vì vậy, sau khi đã loại bỏ 
được biến thời gian và biến vị trí thì các phương trình của chưng cất mở liên tục và gián đoạn sẽ tương 
tự với nhau. Để có thể rút ra được các phương trình cơ bản, dưới đây sẽ xét trường hợp chưng cất mở 
gián đoạn. 

Sơ đồ nguyên lý của quá trình chưng cất mở gián đoạn được thể hiện trên hình 2.12. Dòng hơi G 
trong phương pháp chưng cất này được tạo ra bằng cách cấp nhiệt cho L. mol lỏng trong bình chưng và 
dòng hơi này được lấy ra liên tục và sau đó được ngưng tụ. Sản phẩm chưng cất D được làm nguội sau 
đó được chứa trong các bình sản phẩm. 


2.2.1. Hỗn hợp hai cấu tử 


2.2.1.1 Chưng cắt mở (chưng cắt gián đoạn) 

Các định luật cơ bản của chưng cất gián đoạn đã được đưa ra vào những năm 1900 - 1902 
{Ostwald 1900, Schreinemakers 1901, Van đer Waals 1902, Rayleigh 1902]. Các phương trình cân bằng 
vật chất của bình chưng cho phép tính được quá trình chưng cất gián đoạn của hỗn hợp hai cấu tử a và 
b. Cho khoảng thời gian đz có thể viết được các phương trình sau: 

e© Phương trình cân bằng vật chất chung: 

G.ảr + dL=0 (2.21) 

Ởđây:  G - lưu lượng dòng mol của hơi đi ra khỏi bình chưng; 

dL ~ lượng lông bị giảm trong bình chưng sau khoảng thời gian đz. 
e _ Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử dễ bay hơi: 
y.G.đr + d(L.x) =0 (2.22) 
Ở đây: _ y vàx—nồng độ phần molcủacấu tử dế bay hơi trong hơi và trong lông. 
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e - Phương trình cân bằng vật chất chung có thể viết ở dạng sau: 

dG =~dL (2.23) 
Ở đây: 4G = Gár. 
Với giả thiết cân bằng pha đạt được giữa pha hơi và pha lỏng, phương trình (2.22) có thể viết ở dạng; 


—y .dL+ x.ÄL + Lẩx =0 (2.24) 
Từ đây rút ra được phương trình: 
= = (2.25) 
ÿ -* 


Đây chính là phương trình nổi tiếng của Rayleigh (Rayleigh 1902). Phương trình này cho biết 
quan hệ giữa lượng chất lông và nồng độ của lỏng trong bình chưng trong thời gian chưng cất. Khi sử 
dụng hệ số cân bằng pha K để mô tả cân bằng pha lông - hơi (y` = K.x) phương trình Rayleigh sẽ có dạng; 

đL đx 
L K-Ux 

Do hệ số cân bằng pha K là hàm số của cả nồng độ và nhiệt độ nên phương trình vi phân trên 

không thể lấy tích phân trực tiếp bằng các phương pháp giải tích. 


Đối với các hỗn hợp lý tưởng, do cân bằng pha lỏng - hơi có thể được biểu điễn qua hệ số bay hơi 
tương đối øœ (hệ số này thường ít phụ thuộc vào nhiệt độ): 


(2.26) 


Œ.x 


"=————— 2.27 
4 1+(œ-—1)x thề 
nên phương trình Rayleigh sẽ có dạng: 
¬.—`—— 2.28 
LÔ _ 8 SỐ KHớI, 
1+(œT—1)x 
Tích phân trực tiếp phương trình trên sẽ nhận được kết quả sau: 
Ÿ ƒ # ⁄&-o L—#p Z44-n 
số nh 


Ở đây: F và x; - lượng lỏng đầu và nồng độ của cấu tử dễ bay hơi trong hỗn hợp lỏng đầu. 


Đồ thị điển hình của sự phụ thuộc của nồng độ cấu tử dễ bay hơi a trong pha hơi và trong pha 
lông vào lượng tương đối của sản phẩm D/F =1—./F được thể hiện trên hình 2.13. 


Hình 2.12. Sơ đồ nguyên lý của hệ thống chưng cắt gián đoạn 
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Trong quá trình chưng cất, nồng độ của cấu tử a ở trong cả hai pha lỏng và pha hơi giảm dần 


theo thời gian. 
Nồng độ trung bình của cấu tử a trong sản phẩm x„„ có thể tính theo công thức: 


(2.30) 


Phương trình này có thể được thể hiện bằng đổ thị như trên hình 2.13, và ngay cả cho các hỗn 
hợp không lý tưởng nồng độ trung bình của cấu tử a trong sản phẩm cũng có thể đễ dàng xác định được 


trên đồ thị. 


9 0 0.2 04 0.6 0.8 
Lượng sản phẩm D/F —+ 


Hình 2.13. Quá trình chưng cắt gián đoạn hỗn hợp 
hai cầu tử lý tưởng với hộ sô bay hơi tương đối œ = 3 


Ví dụ 3.5. 
Tiến hành chưng cất hỗn hợp lỏng hai cấu tử lý tưởng theo ba phương thức khác nhau: 1 - Một 


bậc liên tục xuôi chiểu; 2 - Chưng cất mở (chưng cất giản đoạn) và 3 - Chưng cất ngược chiều. Biết 
nồng độ hỗn hợp đầu +; =0,5, hệ số bay hơi tương đối a = 2 và lượng hơi tương đối G/F =0,5. Hãy 
xác định nồng độ của pha lỏng và pha hơi cho ba phương thức chưng cất trên. 

Bài giải: 

1, Chưng cất một bậc xuôi chiều: 
Nồng độ trong pha lỏng được xác định theo công thức (2.5): 


*“z-er) 4e¿-9{§-ÌÌ: 


*=sp-az)|_+(ê~1)(05~95)): (L+(2—!)-(0.5—0.5)} +4(1=08)05] =0,41 


e _Nồng độ trong pha hơi: 


ÿ“ Œ.% _ 2.0,41 =0,58 
1+(z-Ux 1+(2-1)0,41 
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e - Lượng cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi chiếm: 


ch = ,58 = 58% 


2. Chưng cất mở với L/F=0,5 và x;=0,5: 
e - Nồng độ của pha lỏng được tính theo công thức (2.29): 


II Ñ + /á-n l—x;z ZÁ«-n 
F— x 1~—x 


-l „ 
L l—x 
x=x#y#t|~ ; 
z) Kn 


Giả thiết x = 0,4: 


1-0,4 


2 
=0,36 0,4 
1—-0,5 


x= 05/02/29 


Giả thiết x = 0,38: 


2 
-p (10,38 vn 
x=0,5.(0,5)8 '(] =0,38. Vậy giả thiết x = 0,38 là đúng. 


s . Nồng độ của pha hơi được xác định theo phương trình cân bằng vật chất: 
F.x;=G.y+L.x 

_ FyS=Lx _ F.0,5~1.0,38 

G G 

=2.0,5—1.0,38=0,62 

s - Lượng cấu tử đễ bay hơi trong pha hơi chiếm: 
- 0,5.0,62 
1.0,5 


vậy 


=0,62=62% 


3. Chưng cất ngược chiếu: 
se . Nồng độ của pha hơi: Do lỏng và hơi đạt trạng thái cân bằng pha nên nổng độ pha hơi được 
tính theo công thức(2.27): 
¿ ư4% 
y= FDYP-PET PA = mm =0,667 
Nồng độ của pha lỏng được xác định từ cân bằng vật chất: 
=G.y +Lx 


F.x„—G. E. G, 
“`. F 0, s_ C0 667 
L L L L 


=2.0,5—1,0,667 = 0,334 
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Lượng cấu tử dễ bay hơi trong pha hơi chiếm: 


_ 0,5.0,667 
1.0,5 


Nhận xét: Chưng cất ngược chiều đạt được mức độ tách cao nhất trong ba phương thức chưng cất. 


=0,667 = 66,7% 


2.2.1.2. Ngưng tụ mở (ngưng tụ gián đoạn) 

Khi tiến hành ngưng tụ từng phần theo phương thức mở lỏng sẽ được tách ra khỏi hệ thống ngay 
sau khi ngưng tụ (hình 2.2). Các phương trình cơ bản cho từng trường hợp ngưng tụ mở cũng tương tự 
như các phương trình cho trường hợp chưng cất mở. 


Phương trình cân băng vật chất chung: 

4G +ảL=0 (2.31) 
Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử nhẹ a (cấu tử để bay hơi): 

d(G.y)+x dL=0 (2.32) 
Ở đây: x” - nồng độ của pha lông ở trạng thái cân bằng pha với pha hơi có nồng độ y. 
Từ hai phương trình trên rút ra được phương trình: 


y.dG+G.dy— x` 4G =0 (2.33) 
Từ phương trình trên sẽ nhận được phương trình sau: 
4G _ở_ (2.34) 
G #=y 


Phương trình này hoàn toàn tương tự với phương trình Rayleigh cho quá trình chưng cất mở (2.25). 
Đối với các hỗn hợp lý tưởng, cân bằng pha lỏng - hơi được biểu điễn qua hệ số bay hơi tương 
đối œ theo phương trình: 
_ (2.35) 
1+(# '~1).y 
Kết hợp các phương trình (2.34) và (2.35) sẽ được phương trình: 


== = ——— (236) 
G W`ÿ.... 
1+(# !~1).y 
Sau khi tích phân phương trình trên sẽ nhận được phương trình sau: 
M/(4~!-1) 1— a"}/¿a"!~) 
#2] K2 (2.37) 
BĂNG) I¬y 


Ở đây: y; - nồng độ đầu của pha hơi. 
Phương trình này tương tự với phương trình (2.29) cho quá trình chưng cất mở (L được thay _ 
bằng G, x được thay bằng y và œ được thay bằng #9). 
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Để tiện cho việc tính toán có thể sử dụng phương trình sau đây thay cho phương trình trên: 


aÏ(-ø) 1/(I~Z) 
xu [z] ở) (2.38) 
FÌy 1y 


Trong quá trình ngưng tụ nồng độ cấu tử có nhiệt độ sôi cao trong pha hơi sẽ giảm dần và vì vậy 
nồng độ cấu tử có nhiệt độ sôi thấp sẽ tăng lên. Kết quả là nồng độ y của pha hơi sẽ lớn hơn nồng độ y; 
của hỗn hợp đầu. 


2.2.2. Hỗn hợp ba cấu tử 


2.2.2.1. Chưng cắt mở (chưng cất gián đoạn) 

Chưng cất mở của hỗn hợp ba cấu tử được quan tâm rất nhiều trong các tài liệu đã công bố 
[Hausen 1935, 1952; Vogelpohl 1963, 1965]. Đối với các hỗn hợp ba cấu tử có thể áp dụng trực tiếp 
phương trình Rayleigh cho quá trình chưng cất mở. Cho các cấu tử a và b của hỗn hợp ba cấu tử, 
phương trình Rayleigh có dạng sau: 


dL — dx, dL — dx, 
— Na (2.39) 
L Ja ~X Ù 3ụ ~ẤX 
Kết hợp hai phương trình trên sẽ được phương trình: 
äx,_ yu—x 
Ta uJa— 4 (2.40) 


đầy y,—X, 

Đây là phương trình vi phân rất quan trọng dùng để mô tả sự thay đổi nồng độ của các cấu tử của 

lỏng trong bình chưng của chưng cất mở. Đường cong thay đổi nồng độ của lỏng trong bình chưng xác 
định theo phương trình trên được gọi là đường cong lông đư hoặc lông dư (Doherty and Perkins 1979, 
Petlyuk 1986, Bernot et al. 1990}. Trên hình 2.14 biểu diễn đồ thị của phương trình (2.40). Đường đậm 
trên đồ thị biểu diễn sự thay đổi nông độ của lông trong quá trình chưng cất (đường lỏng dư). Đường 


gạch — gạch thẳng nằm giữa nồng độ x; và nồng độ cân bằng tương ứng y, là đường tiếp tuyến với 


đường lỏng dư. Nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp trong lỏng sẽ giảm dần trong quá trình chưng 
cất và chiều giảm nồng độ này được chỉ ra bằng mũi tên trên đường lỏng dư. 


„ ÁX ĐÀ 
MAVAVYAVAYAVA 


ÁXŠ2XXÀ 
JAVAYAYVAYA.):3AYAVAVA) 


Xsýp ——b 


Hình 2.14. Chưng cắt gián đoạn hỗn hợp ba cầu từ lý tường (với a„. = 20 và đac ® 2). 
Đường lòng dư được thể hiện bằng đường đậm có mũi tên trên hình vẽ. 


x b 
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Cho các hỗn hợp ba cấu tử lý tưởng, khi hệ số bay hơi tương đối là hằng số (œ = cons0, nồng độ 
của pha hơi có thể tính theo công thức: 


LẠ. + ) Jým Øy„.Xy (241) 
ˆ- 1+(œ„=l).x„+(% —]).*, SP 1+(ø„ =1)x„,+(4y —l)+y 
Cho trường hợp này, nghiệm của phương trình (2.40) có dạng [Van der Waals 1902): 
(%ac~1)Í(đ„;—đạc) (aa¿c—1)/(œ„„~egy) 
b- Z5 " =“—h ' (2.42) 
X¿ %, Xr„ Xpụ 


Lượng lỏng tương đối trong bình chưng 1/F tương ứng với nồng độ x, và xụ tại thời điểm đang 
xét sẽ được xác định theo công thức: 


LÍ(ø„„—1 Øac/(as¿~ 
+. , Làm. 1 là (2.43) 
F \#Xm 1—x, 


Đồ thị sự phụ thuộc của nồng độ lỏng và nồng độ hơi vào lượng hỗn hợp đỉnh tương đối 
DIFE=1—LIEF được thể hiện trên hình 2.15A và 2.15B. Đồ thị này cũng tương tự như đồ thị của 
trường hợp hai cấu tử (hình 2.13). 


—> 


Nông độ của lỏng, phần mol, x, 


_90 02 04 06 08 10 
Lượng sản phẩm đỉnh D/F .— 


Ỷ 
5 
3 
š 
lớ Ú.0 0.2 04 06 08 10 
Lượng sản phẩm định D/E T—*” 
B 


Hình 2.15. Chưng cắt gián đoạn hỗn hợp ba cầu từ lý tưởng 
cho trường hợp hệ sô bay hơi tương đối ad. = 20 và đc " 2. 


Đường thay đỗi nông độ của câu từ có nhiệt độ sôi trung gian (b) có điểm cực đại. 
A ~ Nàng độ của pha lồng; B¬ Nông độ của pha hơi. 
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octane 


a 125.81 
p=l bar 
^^ 
/V Nv¬ 
/ XS V NK% 1161°C 
R4 JAYAYAYA-/À\ 
AYAVAV//ÀV/ 
/“Â 
XS 
 .9AYAYAYAYAYAY-AVAYA 
136,2°C Xụ — 127,1°C 135,1°C 
ethylbenzene 


2 - ethoxyethanol 


Hình 2.16. Các đường lỏng dư của hỗn hợp ba cấu từ Octan/2-ethoxyethanolL/ethylbenzen 


2.2.2.2. Ngưng tụ mở (ngưng tụ gián đoạn) 

Khi tiến hành ngưng tụ gián đoạn, lỏng tạo thành sau ngưng tụ sẽ được tách ngay ra khỏi pha hơi 
và đưa ra ngoài hệ thống ngưng tụ. Tương tự như phương trình (2.39) của chưng cất gián đoạn hỗn hợp 
ba cấu tử, cho ngưng tụ gián đoạn sẽ có phương trình sau: 

dG __ #, dG __ ấy, 


- h và —=— : (2.44) 
G x,-—ÿ, G x,—y 


Từ hai phương trình trên rút ra được: 


ả = 
S2 Xa (2.45) 
đy,, Xy — #y 


Phương trình trên mô tả sự thay đổi nồng độ của pha hơi trong quá trình ngưng tụ mở. Đường 
biểu diễn sự thay đổi này được gọi là đường hơi đư hoặc hơi dự. Đường này được biểu diễn trên hình 
2.17 bằng đường đậm. Đường thẳng nằm giữa nồng độ hơi thực tế y, và nồng độ lỏng cân bằng tương 
ứng +„ sẽ là đường tiếp tuyến với đường hơi dự. 


Đối với các hệ lý tưởng, cân bằng pha lỏng - hơi được biểu điễn bằng phương trình: 


¬l 
G„ -Ÿ⁄2 


=—————“*“———; đa -†b 
1+(a" =7, +(ø ~1).y, 


"1z+œ2 -1).y„+(ø -1)., 


(2.46) 


Tích phân phương trình (2.45) cho các hỗn hợp ba cấu tử lý tưởng sẽ nhận được phương trình sau: 


(ø3À~—1)/(aÄ~ayL) (az)~1/(az1—arL) 
=5 J2.) _HĂẰẰ-.-.ˆ (z phông 
*› 


(2.47) 
Ta ra bộ.) 
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Phần hơi tương đối còn lại sau ngưng tụ G/F khi đó sẽ được xác định theo phương trình sau: 


1/(az2~1) đặc Í(a2; ~Ù 
S_ (2) Í=z] (2.48) 
? ra b . +. 


Các phương trình trên hoàn toàn tương tự với các phương trình (2.42) và (2.43) của quá trình 
chưng cất mở. Chúng chỉ khác nhau ở chỗ các đại lượng 1, x và œ được thay bởi các đại lượng tương ứng 
G, y và œ"`, 

Trên hình 2.18 biểu diễn đường thay đổi nồng độ của pha hơi trong quá trình ngưng tụ của hệ 
Octan/2-ethoxyethanol/ethylbenzen. Các cấu tử có nhiệt độ sôi cao sẽ ngưng tụ trước tiên, vì vậy phần 
hơi còn lại sẽ có nồng độ của các cấu tử có nhiệt độ sôi thấp tăng lên. Chiểu tăng nồng độ của các cấu tử 
có nhiệt độ sôi thấp được thể hiện bằng các mũi tên. 


AWAVÀ 
IÀYVÀYÁ LÀ: 
JAYAYÂY VÀ 
/V/Mfy23vV` 
JAYAVAYA (ÀYL"-A) 
2WNWNv®& 
JAYAYAYAY/(VÀYAYAYA 
/V V VN NV v VY 


Xụ; Wụ —P 


Hình 2.17. Quá trình ngưng tụ mở (gián đoạn) hỗn hợp ba cầu từ. 
Đường hơi dư được biễu diễn bằng đường đậm trên đồ thị, 


h 


^w 


Các đường hơi dư chỉ phụ thuộc vào cân bằng pha lông - hơi (tương tự như các đường lỏng dư 
và các đường chưng cất). Đối với các hệ có nhiệt độ sôi của các cấu tử gần nhau, đường đi của ba đường 
hơi dư, lỏng dư và đường chưng cất rất tương tự nhau (hình 2.19A) và (2.19B). Các đường hơi dư và các 
đường lỏng dư có cùng các đặc trưng như của các đường chưng cất. 

Trong các hệ có các hỗn hợp đẳng phí, các đường biên giới lỏng dư và hơi dư cũng sẽ xuất hiện tương 
tự như các đường biên giới chưng cất. Trong trường hợp chung, các đường chưng cất sẽ nằm giữa các đường 
hơi dự và các đường lỏng dư. 
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0cfane 
a 125,8°C 


/¿J “VVN^ lÀ` 
IV 2YAYAYAYA9AvavA:.^y\ VI 
” 1262 ks 1271°C. 135,1°C 
cthylbenzene Yp =* 2-ethoxyethanol 


Hình 2.18, Các đường hơi dư của hộ Octan/2—-ethoxyethanot/ethylbenzene 


2.2.3. Hỗn hợp nhiều cấu tử 
2.2.3.1. Chưng cất mở (chưng cất gián đoạn) 
Phương trình (2.25) của Rayleigh có thể áp dụng cho chưng cất mở hỗn hợp nhiều cấu tử: 


(2.49a) 


Kết hợp phương trình này với phương trình cân bằng pha y, = K,.x, có thể nhận được phương 
trình sau: 
dL.(K,.x,)= d (Lx,) (2.49b) 
Do cả đại lượng L và cả đại lượng x¡ đều thay đổi trong quá trình chưng cất, vì vậy để cho thuận 
tiện nên sử dụng đại lượng ¡, - lượng cấu tử ¡: 
lL =Lx, (2.50) 
Khi đó nồng độ cấu tử ¡ trong pha lỏng được xác định bảng biểu thức: 
#¡=kfL (2.51) 
Kết hợp các phương trình trên với phương trình (2.49b) sẽ nhận được phương trình sau: 


ảL.K,.L 1L = đi, (2.52) 
hoặc: 

Hi dụ 

LK (2.53) 
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AY 
/À 
NV VÀ 


A : 
JAY.4AY”22A4Y2*AVAV À 
212A 'cAVÀN 


97.2"C Xụ, Y, —P T8.3C 
1 - propanol ethanotl 
^ 


56.1°C 
a 


p=1 bar 


SVZ/AV/v.v.VVNA 
FZˆ V2 v2 X V VÀ 


Xu pm 780°C 783C 
bfb ethanol 


Nước s 
B 


Hình 2.19. So sánh đường đi của các đường lòng dư (~ *—), 
các đường hơi dư (-— -) và các đường chưng cắt (——). 
Trong các hệ có nhiệt độ sôi của các cầu tử gần nhau, tắt cà ba đường trên đều nằm rất sét nhau. 
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p=l bar 


CC) 


81.0 = 
acetonitril 


acetone 
56.1°C 


VN 
JaYAYAVAVAVA 


X toi _ 61.2°C 
sở % chloroform 
C 
0cfane 


a 125.8°C 


136.2 sa 
ethylbenzene 


127,1 % 
Xi.Vh—=P | 135.1°C 
bsfb 2 - ethoxyethanol 
D 


Hinh 2.19. (tiếp theo) 
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aceTone 
56.1”C 


807°C_ 76.3°C xy.„ụ—œ 0.1°C 
cyclohexane benzene 
E 
ethylacetate 
77.1°C 


F 


Hình 2.19. (tiếp theo) 
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inethylacetate 
56.9°C 


làY “A94 VÀ 
472 CA Nó X X) 
Z7 VN voz ZV No 


Œ 
645°  Xuuyp—b 536% 61.2% 
inethanoi chloroform 
G 
Hình 2.19. (tiếp theo) 


Phương trình này tương tự như phương trình (2.26) và không thể tích phân trực tiếp. 
Đối với các hệ lý tưởng khi hệ số bay hơi tương đối ø„ là hằng số (cấu tử k - cấu tử có nhiệt độ 
sôi cao nhất trong hệ), từ phương trình (2.53) có thể viết được các phương trình sau đây: 


.—E (2.54) 


K, 
và với đ„ = ra sẽ có phương trình sau: 
k 


di, dị 
_- my. —— 
L l 


(2.55) 


Phương trình trên sau khi tích phân sẽ có dạng: 


L đới ụ 
= =—— (2.56) 
bà 


La l/apy. la 1 
L " ñ l; 
_—A =|-> =| —— =,..=| -©ˆ 2.57 
Họ, lạy lạ, bạ 


Lượng lỏng còn lại trong bình chưng tại thời điểm r: 


hoặc: 


k 
L=3i (2.58) 
¿1 
Nồng độ của cấu tử ¡ trong lỏng ở trong bình chưng: 
x,=l!L (2.59) 
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Trên hình 2.20 thể hiện sự thay đổi nồng độ của các cấu tử trong bình chưng cho hệ bốn cấu tử lý 
tưởng với các hệ số bay hơi tương đối œ ,=10, ø,; =3, œ „=2. Cho các cấu tử có nhiệt độ sôi trung 
gian b và c các đường thay đổi nồng độ có điểm cực đại. Đây là điểm rất khác biệt so với trường hợp 
chưng cất hỗn hợp hai cấu tử và vì vậy đặc điểm này cẩn phải được chú ý đến khi tiến hành chưng cất 


trong các hệ thống nhiều bậc. : 


Nồng độ lỏng, phần mol, x¡ ——+> 
° 


Lượng sản phẩm đỉnh D/FÐ ———t> 


Hình 2.20. Chưng cắt mở hỗn hợp bón đỉnh cầu tử lý tưởng 
: (hệ só bay hơi tương đối đau = 10, doa = 3, dca = 2). 
Đường thay đôi nông độ của các cấu tử sôi trung gian b và c có điểm cực đại 


2.2.3.2. Ngưng tụ mở (ngưng tụ gián đoạn) 

Như đã nhận xét ở phần trước, các công thức của quá trình chưng cất mở (chưng cất gián đoạn) 
có thể áp dụng được cho quá trình ngưng tụ mở bằng cách thay các đại lượng L, x, œ và K trong các công 
thức này bằng các đại lượng tương ứng G, y, #' và Kˆ'. Khi đó, phương trình (2.49b) sẽ chuyển thành 
phương trình: 


dG.K;'.y, =d(G.y,} (2.60) 


ở đây số hạng đ(G.y,) ~ chứa các đại lượng G và yị đểu thay đổi trong quá trình ngưng tụ mở. 
Để cho thuận tiện, thay cho hai đại lượng G và y, có thể sử dụng đại lượng “lượng cấu tử gi”: 


8, =G.7¡ (2.61) 
Từ các phương trình trên rút ra được phương trình sau: 
2S -K, 4 (2.62) 
G _# 


Phương trình này tương tự với phương trình (2.53) và phương trình này không thể tích phân trực 
tiếp được. : 
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Đối với các hệ lý tưởng, khi các hệ số bay hơi tương đối ø„ là hằng số thì thay đổi nồng độ của 
cấu tử ¡ so với các cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất k sẽ được thể biện qua các phương trình sau: 


d4 ki và Z.kt (2.63) 
G Lá G Ếk 


Đặt đ¿y = K , từ các phương trình trên sẽ nhận được phương trình sau: 
k 


: - (2.64) 
ễ: L4) 
Sau khi tích phân phương trình trên sẽ nhận được công thức sau: 
Gịk 
[#“] = Ác (2.65) 
&r¡ Šrk 


hoặc: 


Đại b7 & 1 
là : #-) ˆ (#-] - =-=[ất) 0.66) 
ỂFa Ấm &r Lệ”, 


Lượng hơi còn lại sau khi ngưng tụ: 


k 
G=g, (2.67) 
i=I 
Nồng độ của các cấu tử trong phần còn lại của pha hơi sau khi ngưng tụ: 
y,=gi/G (2.68) 


Trên hình 2.21 biểu diễn nổng độ của các cấu tử trong pha hơi nhận được sau khi ngưng tụ cho 
hỗn hợp bốn cấu tử lý tưởng khi các hệ số bay hơi tương đối ø„„ =10, ø¿„„=3, „=2. Tương tự như 
trên hình 2.19, trong trường hợp này các cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian cũng có điểm cực đại trên 
đường biểu diễn nồng độ. 


Nồng độ hơi, phần mol y¡ 


"00 02 04 06 08 1.0 
Lượng lỏng ngưng tụ L/F 
Hình 2.21. Thay đỗi nòng độ của các cầu từ trong pha hơi y, trong quá trình 
ngưng tụ mở hỗn hợp bón cầu tử lý tưởng (aau = 10, na = 3, dcu = 2) 
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2.3. CHƯNG CÁT MỘT BẶC BÁN LIÊN TỤC 

Chưng cất một bậc bán liên tục có thể được sử dụng nhiều để tách các hỗn hợp lỏng có chứa một 
lượng nhỏ các cấu tử tạp chất có hệ số bay hơi tương đối nhỏ. Trên hình 2.22 biểu diễn sơ đồ nguyên lý 
của hệ thống chưng cất một bậc bán liên tục. Theo nguyên lý chưng cất bán liên tục, hỗn hợp đầu F 
được liên tục đưa vào bình chưng và sản phẩm đỉnh D được lấy ra liên tục. Trong quá trình chưng cất, 
các cấu tử có độ bay hơi nhỏ sẽ tích tụ lại trong bình chưng và được lấy ra khỏi bình chưng theo chu kỳ 
(sau những khoảng thời gian nhất định). 


Hình 2.22. Sơ đồ nguyên lý hệ thống chưng cắt một bậc. bán liên tục. 
È — lưu lượng dòng hỗn hợp đầu, kmol/s 
Ö ~ lưu lượng dòng hỗn hợp đỉnh, kmol⁄s 
H, — lượng hỗn hợp lồng trong bình chưng, kmol 


2.3.1. Chưng cất một bậc bán liên tục hỗn hợp hai cầu tử 
Tương tự như phương trình (2.25), từ các phương trình cân bằng vật chất cho quá trình chưng - 
cất một bậc bán liên tục sẽ nhận được phương trình sau: 


.— - (2.69) 
H, x;-Y (x) 


Ởđây:  xvày- nồng độ của cấu tử đễ bay hơi a trong pha lỏng và pha hơi; 
H, ~ số mol của hỗn hợp lỏng ở trong bình chưng; 
E~ lượng hỗn hợp đầu đưa vào chưng cất, kmol. 
Tích phân phương trình trên cho hỗn hợp lý tưởng với hệ số bay hơi tương đối a = const sẽ nhận 
được phương trình sau: 
so ——{ - J„=.“.. 7. (2.70) 
H,_ x;(œ-l)-# (x;(z-1-2) x|Lx;(œ—1)—# ]+*r 
Từ phương trên có thể xác định được thay đổi nồng độ của các cấu tử tạp chất ở trong hỗn hợp 
đỉnh và trong lông ở trong bình chưng. Biến đổi nồng độ của các cấu tử theo thời gian + sẽ được thể - 
hiện thông qua phương trình F= ÊZ (ở đây È - lưu lượng dòng, kmol/s). 
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Trong trường hợp riêng, khi các cấu tử tạp chất hoàn toàn không bay hơi (œ ->œ), phương 
trình (2.70) sẽ có dạng sau: 


TÚ no. (271) 
HH,  xe-—l 
Phương trình trên có thể viết lại ở dạng sau: 
x=#g+ —l¿ ~1)) (2.72) 
H, 


Như vậy, nồng độ của cấu tử dễ bay hơi trong hỗn hợp lỏng ở trong bình chưng sẽ giảm tỷ lệ 
thuận với lượng lỏng trong bình chưng Hị. Trong khi đó, nồng độ của các cấu tử khó bay hơi sẽ tăng tỷ 
lệ thuận với đại lượng (1 - x). 
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Chương 3 
CHƯNG CẤT NHIỀU BẬC LIÊN TỤC (CHƯNG LUYỆN) 


3.1. NGUYÊN LÝ CỦA QUÁ TRÌNH CHƯNG LUYỆN 

Quá trình chưng cất một bậc chỉ có thể đạt được mức độ tách hỗn hợp rất hạn chế (thường dùng 
để tách sơ bộ các hỗn hợp). Sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy của quá trình chưng cất một bậc thường có 
nồng độ khác nhau không nhiều, và vì vậy quá trình chưng cất một bậc không cho phép nhận được các 
sản phẩm tỉnh khiết. | 

Hình 3.1A biểu diễn sơ đồ áp dụng nhiều lần quá trình chưng một bậc để tách hỗn hợp lỏng. 
Theo sơ đồ này, hỗn hợp đỉnh của bậc thứ nhất được đưa sang chưng cất ở bậc thứ hai. Hỗn hợp đỉnh 
của bậc thứ hai được đưa sang bậc thứ ba. Quá trình chưng cất mô tả ở trên sẽ được lặp lại ở các bậc tiếp 
theo. Hỗn hợp đáy của bậc thứ nhất cũng sẽ được tách theo trình tự tương tự như cho hỗn hợp đỉnh của 
bậc thứ nhất. 

Để xác định nồng độ của lỏng và của hơi tại từng bậc chưng cất có thể sử đụng đồ thị y - x (hình 
3.1B) được dựng theo phương pháp đã được trình bày trong phẩn 2.1. Từ đồ thị, ta có thể nhận thấy quá 
trình ở trên có thể cho phép nhận được các phân đoạn có độ tinh khiết cao. Tuy nhiên, quá trình này có 
hai nhược điểm chính sau đây: 

~ Chỉ tách được một phần nhỏ hỗn hợp đấu ra ở dạng hỗn hợp có nồng độ cao. 

~ Tại từng bậc của quá trình tách đều lấy ra các sản phẩm phụ. Các sản phẩm này đều chứa một 
lượng nhất định cấu tử quan tâm và trong nhiều trường hợp xử lý tiếp theo các sản phẩm này thường 
gặp nhiều khó khăn. 

Đề khắc phục hai nhược điểm trên có thể sử dụng quá trình chưng cất được thể hiện trên hình 
3.2A. Theo quá trình này, các sản phẩm phụ của từng bậc chưng cất được cho quay lại bậc chưng cất ở 
ngay phía trước. Quá trình này còn có thể được cải tiến bằng cách không thực hiện quá trình ngưng tụ 
hơi trước khi đi vào các bậc chưng cất và khi đó lỏng trong từng bậc cũng không cần phải đun bay hơi 
lại. Điểu này có thể thực hiện được bằng cách cho lỏng và hơi tiếp xúc trực tiếp với nhau tại từng bậc 
chưng cất (hình 3.2B), Ngoài ra, khi hai pha lỏng - hơi chuyển động ngược chiều và tiếp xúc trực tiếp 
với nhau tại từng bậc chưng cất thì quá trình chuyển khối tại mỗi bậc cũng sẽ được tăng cường đáng kể. 


136 http://tieulun.hopto.org 


Gn‡2. Yn+? r~Mỳ® 0, xp 
| 


hạn, ŸYn+1 r= 


kềb ` n2, Xa+2 
La+1. Xa¿t 
¬ “hN Ya-I 

LuYn k— 1U 


LạT1, Xa~1 


Hình 3.1. Chưng cắt nhiều bậc liên tục hỗn hợp hai cầu tử a — b 


A ~ Sơ đỗ nguyên lý 
B — Xác định nông độ của pha lồng và pha hơi tại từng bậc trên đồ thị y— x 
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Lạt + Xnạ] 


n~†+ Ÿa~1 


Ln‡? + Än‡2 


Lg+1v Xnại 


n=1+ Ÿn~1 


Lạ~-2 + Xn=2 
B 
Hình 3.2. Sơ đồ chưng cắt nhiều bậc cải tiễn 


A — Sơ đồ chưng cắt nhiễu bậc có lắp đặt thiết bị ngưng tụ hơi, 
B— Sơ đỗ chưng cắt nhiễu bậc không có các thiết bị ngưng tụ hơi trung gian. 
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Nồng độ đạt được tại từng bậc chưng cất có thể xác định trên đồ thị y - x bằng cách dựa vào các 
phương trình cân bằng vật chất thiết lập cho đoạn phía trên của tháp (hình 3.3). Rõ ràng là khi khoảng 
cách giữa đường làm việc và đường cân bằng pha càng nhỏ thì mức độ khó tách của hỗn hợp sẽ tăng lên. 

Hiện nay, để đặc trưng cho mức độ khó tách của hỗn hợp có hai phương pháp thường được sử 
dựng sau đây: I- Khái niệm bậc cân bằng (hay còn gọi là đĩa lý thuyết) và 2 - Khái niệm đơn vị 
chuyển khối. 


3.1.1. Khái niệm bậc cân bằng | 

Theo quan điểm này, pha hơi và pha lỏng là các phần tử chuyển khối không thể tách biệt được và 
lỏng và hơi sẽ tiếp xúc trực tiếp và rất chặt chẽ với nhau nhằm đạt được trạng thái cân bằng pha. Sau đó 
hai pha được tách ra khỏi nhau và pha hơi sẽ đi lên bậc ở ngay phía trên, còn pha lỏng sẽ đi xuống bậc ở 
ngay phía dưới. Như vậy, các pha sẽ chuyển động ngược chiểu nhau (Hình 3.3). 

Để thiết lập quan hệ giữa nồng độ + của pha lỏng và nồng độ y của pha hơi với lưu lượng các 
dòng pha hơi G và pha lỏng L, có thể viết được phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử đễ bay hơi 
cho đoạn phía trên gồm + bậc của tháp: 


Gn-i-#2-¡ † Ủạ-Xg = L,.X„ tao (3.1a) 
Hoặc 
TL. €n 
= -x„ + ` .* 3.1b 
#Tn— W n P= * G. 0 ( ) 


Đồ thị của phương trình (3.1b) được thể hiện trên hình 3.3 và được gọi là đường nồng độ làm việc 
hoặc đường làm việc. Hình 3.3 cũng đã biểu diễn đường cong cân bằng pha lỏng - hơi (đường cân 
bằng pha). ` 

Theo phương trình cân bảng vật chất nồng độ của lỏng x„ và nồng độ của hơi y„_, liên quan 
trực tiếp với nhau. Hai nồng độ +x„ và y„_. sẽ xác định được một điểm trên đường làm việc. Do theo giả 
thiết của bậc cân bằng, cân bằng pha sẽ đạt được giữa nồng độ của lỏng x„ và nồng độ của hơi y„ trên 
cùng bậc thứ (ø), nên đường thẳng đứng xạ = cons sẽ cắt đường cân bằng pha tại điểm có tung độ y„. 
Tương tự, đường nằm ngang đi qua điểm có tung độ ÿ„ trên đường cân bằng pha sẽ phải cắt đường 
làm việc tại điểm có hoành độ x„... Tiếp theo đường thẳng đứng đi qua điểm có hoành độ x„., trên 
đường làm việc sẽ cắt đường cân bằng pha tại điểm có tung độ y„.„ và trình tự xác định tọa độ của 
các điểm ở trên sẽ được tiếp tục lặp lại. Sử dụng luân phiên đường cân bằng pha và đường làm việc sẽ 
thiết lập được các bậc cân bằng (xem hình 3.3). 

Như vậy, đường làm việc sẽ là tập hợp của các trạng thái ở giữa các bậc cân bằng. 

Số bậc cân bằng ø cần thiết để có thể đạt được mức độ thay đổi nổng độ mong muốn (mức độ 
tách mong muốn) sẽ là thước đo tốt để đánh giá mức độ khó tách của hỗn hợp. Số bậc cân bằng được 
biểu diễn bằng số các bậc (số các tam giác) trên đồ thị y - x có thể dễ dàng xác định được trên đồ thị 
này. Phương pháp xác định số bậc cân bằng trên đố thị y - x được gọi là phương pháp McCabe ~ Thiele 
[McCabe and Thiele, 1925]. 


bip¿fflietdbifi hepto.sng 


Trong một số ít trường hợp, số bậc cân bằng # có thể xác định được bằng phương pháp giải tích. 
Trường hợp khi cả đường làm việc (có hệ số góc L/G) và đường cân bằng pha (có hệ số góc m) đều là 
đường thẳng là trường hợp riêng đặc biệt quan trọng. Trong trường hợp này, số bậc cân bằng r có thể 
xác định theo công thức của [King, 1980]: 


1 1 : 
;=——, =—=Í. (3.2 
" mỹ "| 1)aa) ) 


Các đại lượng J và Q được định nghĩa như trên hình 3.4 cho đoạn chưng và đoạn luyện của tháp. 


Khiƒ= n =1 (khi đường làm việc và đường cân bằng pha đếu là đường thẳng và song song 
với nhau) thì: 
ti= Q (3.3) 
Phương trình (3.2) thường được áp dụng để xác định số bậc cân bằng cần thiết để tách các tạp 
chất có nồng độ thấp trong hỗn hợp. Đồ thị của phương trình (3.2) được thể hiện trên hình 3.4. 


HH mia=m-=an.=¬.—.—-_-_.—-_—.-_—_-.—-—_.-_—_.-X-X-ă 


Hình 3.3. Khái niệm bậc cân bằng dùng dễ thể hiện hiệu suắt tách của quá trình ngược chiều 
A — Sơ đồ nguyên lý của hệ thống tách gồm nhiễu bậc cân bằng 
B~ Đỏ thị McCabe — Thiele dùng đã xác định só bậc cân bằng 
1 ~ Đường cân bằng pha; 2 — Đường làm việc 
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3.1.2. Khái niệm đơn vị chuyển khối 

Để đưa ra khái niệm đơn vị chuyển khối, Chilton và Colburn (1935) đã xét phân tố diện tích đÁ 
của tháp (Sơ đổ nguyên lý được thể hiện trên hình 3 - 5A). Phương trình chuyển khối cho phân tố diện 
tích 4A được định nghĩa như sau: 

ÁN = Koe.(y` — y)-4A (3.4) 
Ởđây:  Kạ¿ - hệ số chuyển khối; 
dỉN - lượng vật chất (số mol) tham gia quá trình chuyển khối. 
Số mol ẩN của quá trình có thể xác định theo phương trình của dòng hơi: 


dN =G.dy (3.5) 
Kết hợp hai phương trình trên sẽ được phương trình sau: 
G.dy = Kẹc y — ) đA (3.6) 


k đường chéo 


tử 'í ï NENG Em In |¡ BE z2 — TT 
'm II '—†T— ki 
h P=EuSIWN" 
r L1.3~ 41 
E Ỹ ⁄21 tr ts£E 
,- J9 2495185 ve 5 
Š 222240525 
# 222220:=nui 
7 Z2... NI 

7 J2 2.. is 
IRE//7 2⁄7 am MIMMMI 

107 101 10' Hu 10? 
Biến thiên nồng độ thực tế Q “T. hoặc n —- 
x Y 


Hình 3.4. Đồ thị dùng đề xác định số bậc cân bằng n khi cả hai đường làm việc 
và đường cân bằng pha đêu là đường thằng 
Các đường cong có tham số J=—”— 
(L/G) 
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Hình 3.5. Biêu diễn hiệu suất của quá trình tách ngược chiêu qua só đơn vị chuyển khói 
A ~ Sơ đồ nguyên lý của quá trình tách; B — Đỗ thị y — x. 
†~ Đường cân bằng pha; 2— Đường làm việc 


=—“==F..— (3.7) 


Số hạng bên phải của phương trình trên liên quan chủ yếu đến thiết bị tách hỗn hợp, vì vậy các 
yếu tố chính ảnh hưởng đến hoạt động của thiết bị phải được quan tâm đặc biệt khi tiến hành tỉnh toán 
và thiết kế thiết bị. 

Số hạng bên trái của phương trình đặc trưng cho mức độ khó tách của hỗn hợp, và số hạng này 
chứa chủ yếu các thông số liên quan đến các tính chất lý hóa của hệ cần tách. Tích phân số hạng bên trái 
của phương trình trên được gọi là số đơn vị chuyển khối chung (số đơn vị chuyển khối) N, o6! 


Nọc * 1 
Ngạ= | đNo;= |——y (3.8a) 
lô) W7 


Như vậy, số đơn vị chuyển khối chính bằng tỷ số giữa biến thiên nồng độ thực tế dy ở trong thiết 
bị trên động lực của quá trình chuyển khối ¬ y). Tại một giá trị nồng độ lỏng x cho trước, nồng độ 
làm việc ở trong pha hơi sẽ là + (điểm có tọa độ (x, y) sẽ nằm trên đường làm việc) và nồng độ cân bằng 
pha sẽ là y' (điểm có tọa độ (x, ') sẽ nằm trên đường cân bằng pha). Các đoạn thẳng đứng nằm giữa 
đường cân bằng pha và đường làm việc (hình 3,5} chính là động lực (y~ y) tại các giá trị nồng độ của 
lỏng x tương ứng. 

Khi sử dụng khái niệm đơn vị chuyển khối thì mức độ khó tách của hỗn hợp có thể được đặc 
trưng bằng số đơn vị chuyển khối No¿ . Chiểu cao làm việc của thiết bị tách (thiết bị chuyển khối) có 
thể tính được khi biết số đơn vị chuyển khối N oc theo công thức sau: 


H=NGg-học (3.8b) 
Ở đây: ho ~ chiều cao của một đơn vị chuyển khối, zm. 
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Như vậy, nếu số đơn vị chuyển khối Nạ¿ quá lớn thì để tách hỗn hợp sẽ phải cần tháp rất cao. Vì 
vậy, ở góc độ thước đo mức độ khó tách, số đơn vị chuyển khối cũng tương tự với số bậc cân bằng (số 
đĩa lý thuyết). 

Để xác định được số đơn vị chuyển khối cẩn phải tính được tích phân xác định (3.8a) hoặc bằng 
phương pháp đồ thị, hoặc bằng phương pháp số. Tích phân (3.8a) chỉ tính được bằng phương pháp giải 
tích trong một số ít trường hợp. Trường hợp cả đường làm việc và đường cân bằng pha đều là đường 
thẳng trên đồ thị x - y là trường hợp quan trọng và cho trường hợp này King (1980) đã nhận được biểu 
thức sau đây cho số đơn vị chuyển khối: 


1 1 
Nạp =—1.n(t=2)@+] (3,9) 


Ở đây J và Q là các đại lượng được xác định như trên hình 3.6 cho đoạn chưng và đoạn luyện của 
tháp chưng luyện. 
Khi J= I1: 


Nọc =Q (3.10) 
Phương trình (3.9) hoàn toàn tương tự như phương trình (3.2) dùng để xác định số bậc lý thuyết n. 
Hình 3.6 thể hiện các đố thị của phương trình (3.9) dùng để xác định số đơn vị chuyển 
khối N 


TT  _T— T1 TH —L—T TT} 
CH †—] man: 
| NÌN: Chanh 
3Â RHNIIII II J2 B1 0887: 
Š „ị | | lÚ || | 02222 + 
ý "HH 2P 
 Ll|H72⁄222ZTT LÍ 
: J (EMIIR Í 
k®) L 
š „L1 111i: LIL TỈÌ 
10? 102 10 tœ 10 


Biến thiên nồng độ thực tế Q = hủ hoặc Ô'_ _————œ— 


Hình 3.8. Đồ thị dùng để xác định số đơn vị chuyễn khối Noa khi cả đường làm việc 
và đường cân bằng pha đêu là đường thẳng 


Các đường cong có tham số J = m/{L/G) 
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3.4.3. So sánh các khái niệm bậc cân bằng và đơn vị chuyển khối 

Khái niệm bậc cân bằng (đĩa lý thuyết) thường được sử dụng để đặc trưng cho mức độ khó tách 
của hỗn hợp trong các tháp có sự tiếp xúc của các pha chuyển động ngược chiểu tại từng bậc một: trong 
các tháp hiệu suất cao loại đĩa. Trong khi đó, khái niệm đơn vị chuyển khối lại được ưu tiên sử dụng khi 
trong các tháp có sự tiếp xúc liên tục giữa các pha: trong các tháp loại đệm. Tuy nhiên, trong thực tế 
khái niệm bậc cân bằng lại được đặc biệt ưu tiên sử dụng do xác định số bậc cân bằng trên đồ thị x - y 
đơn giản hơn nhiều so với việc tính số đơn vị chuyển khối (tính tích phân 3.8a). 

Trong một khoảng hẹp của nồng độ đường cân bằng pha và đường làm việc của tháp luôn có thể 
coi là đường thẳng. Khi đó, từ phương trình (3.2) và (3.9) có thể nhận được phương trình biểu diễn 
quan hệ giữa số đơn vị chuyển khối N„¿ và số bậc cân bằng 0 sau đây: 

Inữn/(L/G)) (311) 
m/(LiG)—1 

Trong trường hợp khi cả đường cân bằng pha và đường làm việc đều là đường thẳng và song 
song với nhau (hệ số góc của chúng bằng nhau và z/(L/G)—>1) thì từ phương trình (3.11) số đơn vị 
chuyển khối sẽ bằng số đĩa lý thuyết ( Nọc =n ). Điều kiện trên thường được thỏa mãn với độ chính xác 
cao cho các hỗn hợp khó tách (khi đó số đơn vị chuyển khối hoặc số bậc cân bằng sẽ rất lớn). 


Nọs =n! 


3.2. CHƯNG CÁT NHIỀU BẬC HỖN HỢP HAI CÁU TỬ 
Chưng cất nhiều bậc liên tục (chưng luyện) hỗn hợp hai cấu tử được thực hiện trong các tháp 
chưng luyện (sơ đồ nguyên lý của tháp được thể hiện trên hình 3.7). 


mm... = 


r 
nano Xi) mac ¬ 
Ị 
Ù 


Hình 3.7. Sơ đỗ nguyên lý của tháp chưng luyện liên tục dùng để tách hỗn hợp hai câu từ 
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Hỗn hợp đầu gồm hai cấu tử có lưu lượng mol F được đưa vào vùng giữa tháp. Sản phẩm trên 
đỉnh chứa chủ yếu cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a có lưu lượng mol D được lấy ra ở đỉnh tháp. Sản phẩm ở 
dưới đáy tháp chứa chủ yếu cấu tử có nhiệt độ sôi cao b có lưu lượng mol 8 được lấy ra ở đáy tháp. Một 
lượng nhất định hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy được đưa quay trở lại tháp để tạo ra dòng lỏng và dòng 
hơi chuyển động ngược chiểu và tiếp xúc trực tiếp với nhau ở trong tháp. Đây là điểu kiện tiên quyết để 
có thể tách được hỗn hợp đầu gồm hai cấu tử a và b thành các cấu tử a và b có độ tinh khiết cần thiết. 

Đoạn tháp nằm ở phía trên đĩa tiếp liệu được gọi là đoạn luyện, còn đoạn tháp nằm ở phía dưới 
đĩa tiếp liệu được gọi là đoạn chưng (Một tháp chưng luyện đẩy đủ bao gồm cả hai đoạn luyện và đoạn 
chưng. Tháp cũng có thể chỉ gồm một đoạn luyện hoặc đoạn chưng). 


3.2.1. Tính chưng cắt dựa vào các phương trình cân bằng vật chất 

Để tính toán chưng luyện đựa vào các phương trình cân bằng vật chất cần phải chấp nhận giả 
thiết: lưu lượng dòng lỏng L và dòng hơi G đi trong từng đoạn luyện và đoạn chưng của tháp là các hằng 
số. Khi đó có thể viết được các phương trình cân bằng vật chất sau đây cho tháp chưng luyện: 

— Phương trình cân bằng vật chất chung cho toàn tháp: 


F=D+B (3.12a) 
- Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử dễ bay hơi cho toàn tháp: 
F.xe= D.xp + B.xy (3.12b) 


Ở đây: x;, x;, x„— nồng độ phẩn mol của cấu tử đễ bay hơi a trong hỗn hợp đầu, trong sản 
phẩm đỉnh và trong sản phẩm đáy. 
Từ các phương trình (3.12a) và (3.12b) có thể viết được các phương trình: 
D F B 


= = (3.13a) 
#p—#p Xp—#pg Xp~—Xg 
_ P.4 
Dxf££ t5? và BE. “ÐĐ—^E (3.13b) 
Xp ~*Xp X*p—*g 


Các phương trình trên thường dùng để xác định lượng sản phẩm đỉnh D và sản phẩm đáy B. 
~ Phương trình cân bảng vật chất chung cho đoạn luyện của tháp chưng luyện (hình 3.7): 


G=L+D (3.14a) 
- Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử dễ bay hơi cho đoạn luyện của tháp chưng luyện: 
G.y=L.x+D.xp (3.14b) 


Trong hai phương trình trên 7 là dòng mol của lỏng hồi lưu trở về tháp. 
Từ hai phương trình trên rút ra được phương trình sau: 


y=Šx+|1re]s› (3.15) 


Phương trình trên đúng cho mọi đĩa của tháp loại đĩa (hoặc đúng cho mọi tiết diện của tháp 
đệm) và nó cho biết quan hệ giữa nồng độ của lỏng x với nồng độ của hơi y tại đĩa bất kỳ (hoặc tại tiết 
diện bất kỳ) của đoạn luyện của tháp chưng luyện. 
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Khi tỷ số L/G=consf, phương trình (3.15) sẽ là phương trình đường thẳng và được gọi là 
“phương trình đường nồng độ làm việc" của đoạn luyện. Trên đồ thị y - x, phương trình này sẽ được thể 
hiện bằng đường thẳng có góc nghiêng bằng L/G và cắt đường chéo y = x tại điểm có hoành độ bằng z› 
(hình 3.8). . 

Tỷ số dòng 1/G được gọi là chỉ số hồi lưu nội tháp. Tuy nhiên, để tiện lợi, chỉ số hồi lưu ngoại 
tháp (chỉ số hồi lưu) thường được sử dụng hơn. Chỉ số hồi lưu ngoại tháp (chỉ số hồi lưu) R; được định 
nghĩa như sau: 


j.- | (3.16) 


X¿ ——>> 


Hình 3.8. Đồ thị McCabe của hỗn hợp hai cầu tử a - b. Vùng gạch — gạch nằm giữa đường cân bằng pha 
và đường làm việc là vùng quyết định quá trình tách (vùng chưng cáo 
Đường AB — đường làm việc (đường nông độ làm việc) của đoạn luyện. 
Đường BC — đường làm việc (đường nỗng độ làm việc) của đoạn chưng. 
1= Đường cân bằng pha; 2— Đường q. 


Kết hợp các phương trình (3.15) và (3.16) sẽ được phương trình sau: 
R, 
R,+l 


+x+ 


v“ (3.17) 


‹Ä 
R,+Il ` 


Các phương trình cân bằng vật chất cho đoạn chưng của tháp chưng luyện cũng được viết hoàn 
toàn tương tự: 


L1 lấy 
Thi (3.18) 
Nếu ký hiệu chỉ số hơi ngoại (chỉ số hơi) R„ =G'/ B thì phương trình sẽ được viết ở dạng sau: 
y= ÓC Ác dh (3.194) 
R 
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Phương trình trên xác định quan hệ giữa nồng độ lỏng x và nồng độ hơi y tại đĩa bất kỳ (nếu là 
tháp loại đĩa) hoặc tại tiết điện bất kỳ (nếu là tháp loại đệm) của đoạn chưng của tháp chưng luyện. Nếu 
như tỷ số dòng 1/G' được coi là không đổi thì phương trình trên là phương trình đường thẳng. Phương 
trình này được gọi là “phương trình đường nổng độ làm việc” của đoạn chưng và được biểu diễn bằng 
đường thẳng trên đồ thị y ~ x (hình 3.8). 

Kết hợp các phương trình cân bằng vật chất cho toàn tháp chưng luyện (3.12a) và (3.12b) với các 
phương trình (3.16) và (3.18) có thể nhận được phương trình đường nồng độ làm việc của đoạn chưng 
của tháp chưng luyện ở dạng sau: 

“=... (3.19b) 
R.+1 R, +l1 


Hãn hợp đầu # sẽ đi vào tháp tại điểm giao nhau của các đường làm việc của đoạn luyện và đoạn 
chưng của tháp chưng luyện (hình 3.8). 

Hình 3.9 biểu diễn sự thay đổi nồng độ trong pha lỏng của cấu tử a (xa) và của cấu tử ở (x;) ở bên 
trong tháp. Cấu tử a có nhiệt độ sôi thấp sẽ được làm giàu trong đoạn luyện và cấu tử b có nhiệt độ sôi 
cao sẽ làm giàu trong đoạn chưng. Hỗn hợp đầu F sẽ vào tháp tại điểm có nồng độ của lỏng ở bên trong 
tháp bằng nồng độ của hỗn hợp đầu. 

Hình 3.9 cũng biểu diễn phân bố nhiệt độ điển hình của pha lỏng ở trong tháp chưng luyện. 
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Hình 3.9. Phân bô nông độ trong pha lòng và phân bó nhiệt độ của pha lỏng 
ở trong tháp chưng luyện hỗn hợp hai cầu tử 


147 
http://tieulun.hopto.org 


Cân bằng vật chất và cân bằng enthalpy của đĩa tiếp liệu 
Theo sơ đổ của đĩa tiếp liệu trên hình 3.10 có thể viết được các phương trình sau đây cho đĩa tiếp liệu: 
~ Cân bằng vật chất chung: 
F+L+G'=L+G (3.20a) 
Ởdây F —— - lưu lượng molcủa hỗn hợp đầu; 
G, 1. - lưu lượng mol của dòng lỏng và dòng hơi trong đoạn luyện; 
G', 1“ ~ lưu lượng mol của dòng lỏng và đòng hơi trong đoạn chưng. 
Từ phương trình trên rút ra được phương trình: 
G-G'=F+ứ=ÈF} (3.20b) 


L, %, [L 


G, y ÍG 


F, Xr; lr 


L,X;Íu 


G,y.,ls 
Hình 3.10. Sơ đồ đĩa tiếp liệu 


- Cân bằng vật chất theo cấu tử dễ bay hơi: 
F.x, +LLx+G`.y'=L`.x'+G.y (3.214) 
Do nồng độ của dòng lỏng và dòng hơi khi đi qua đĩa tiếp liệu thay đổi không nhiều nên có thể 
chấp nhận giả thiết x+x', y= y`. Vì vậy, từ phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử đễ bay hơi có 
thể rút ra phương trình sau: 


F.x;+(L—L')x=(G-G)y (3.21b) 
Kết hợp phương trình trên với phương trình (3.20b) sẽ được phương trình: 
F.xp+(L—L)x=(F+(L—L))y=F.y+(L~L')» (3.21) 


Từ phương trình trên sẽ nhận được phương trình sau: 
F(y~x;)=(E~LÌ(y-*) (3.214) 


Phương trình trên có thể viết lại ở dạng sau: 


L-L_ y-*p (3.219) 
F y-* 
- Cân bằng enthalpy (nhiệt lượng): 
Fáyp +Li, +G°I'y¿=G1 +! (3.22a) 


Ởđây: - í;,í,,í, - enthalpy của các dòng hỗn hợp đầu, dòng lỏng trong đoạn luyện và trong 
đoạn chưng, 


Ï¿,'¿ ~ enthalpy của các dòng hơi trong đoạn luyện và trong đoạn chưng. 
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Do khi đi qua đĩa tiếp liệu enthalpy của dòng lỏng và dòng hơi thay đổi không nhiều nên có thể 
chấp nhận giả thiết ¡, ~í, và I„ ~1'„. Khi đó, phương trình cân bằng enthalpy cho đĩa tiếp liệu có thể 
viết ở dạng: 


-= Dạ, (3.22b) 


Ở đây: đặt q„ = 5 SH C enthalpy cần thiết để làm bay hơi 1 mol hỗn hợp ‹iầu (ï¿ - ¡z) chia cho 
cảm: 


ẩn nhiệt hóa hơi của 1 mol hỗn hợp đầu (Tc - i„) và qz được gọi là yếu tế Caloríc. 
Kết hợp các phương trình (3.2Le) và (3.22b) sẽ nhận được phương trình sau: 


q=?—”P (3.234) 
y~x 
hoặc: v= 4£ x__“E (3.23b) 
Liêm q; 1 


Phương trình trên được gọi là “phương trình đường q”. Phương trình này chính là quỹ tích của tất 
cả các giao điểm của hai đường làm việc của đoạn luyện và đoạn chưng của tháp chưng luyện. Nếu điều 
kiện nhiệt động của hỗn hợp đầu (yếu tố Caloríc đz) và nồng độ của hỗn hợp đầu x; đã biết thì vị trí của 
đường q trên đồ thị x - y sẽ được xác định. 

Dựng đường q trên đồ thị x - y. Khi yếu tố Caloríc ạz = const, phương trình đường q4 có đạng 
đường thẳng, vì vậy, đường a có thể dựng theo hai cách sau: 

- Tính hệ số góc qp /(4y —1) và chọn tọa độ của một điểm thuận lợi. Khi y = +, theo phương 
trình đường 4: x = xr vậy điểm này sẽ nằm trên đường chéo cửa hình vuông trên đồ thị x - y và có 
hoành độ bằng x;. 

- Dựng được đường q khi biết được tọa độ hai điểm thuộc đường 4: 

Khi y = x tìm được x = x; và điểm này có tung độ bằng hoành độ và bằng x; (điểm này nằm trên 
đường chéo hình vuông của đồ thị x - 7). 

Khi y= 0 thì x = x; /4;: đường 4 cắt trục hoành tại điểm có hoành độ bằng x„ / p;. 

Các trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu: Hỗn hợp đâu có thể ải vào tháp ở một trong các 
trạng thái nhiệt động sau. 

1- Hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng và có nhiệt độ nhỏ hơn nhiệt độ sôi của lỏng 
(t; <t„y) . Ở trưởng hợp này, do enthalpy iy < i¿ nên đp = lo _ ic)/(Is ¬ ¡) „1 

2 - Hồn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng và có nhiệt độ bằng nhiệt độ sôi của hỗn hợp đầu 
W = trs) . Trong trường hợp này vì í = í nên q; = 1. Đây là một trong các trường hợp thường gặp 
trong thực tế, 

3 - Hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng hỗn hợp lỏng - hơi và có nhiệt độ nhỏ hơn nhiệt độ của hơi 
bão hòa £„‹ <f„ <t¿„. Trong trường hợp này, do í, <íy <1¿ nên 0 < qr < 1. Trong trường hợp này, yếu 
tố Caloric qr bằng chính phần lỏng F, /F có trong hỗn hợp lỏng - hơi (F = F, + R,). 

4 ~ Hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái hơi bão hòa và có nhiệt độ bằng nhiệt độ hơi bão hòa 
ty =t¿„. Trong trường hợp này, do í; =lc nên qr = Ô. 
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5 ~ Hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái hơi quá nhiệt và ¿; >£„ của hơi bão hòa. Trong trường 
hợp này, do ¡; > Ï„ nên qz < Ö. 

Vị trí của đường q tương ứng với các trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu ở trên được thể hiện 
trên hình (3.1 1). 


š Xr 4,0 x X.y X, 
Hình 3.11, Đồ thị biểu diễn trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đâu và đỗ thị của các đường q tương ứng 
Lưu lượng các dòng lỏng L, L` và các dòng hơi G, G' đi trong đoạn luyện và đoạn chưng của tháp 
chưng luyện khi thay đổi trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu. 
Để xác định các lưu lượng lỏng L, L° và các lưu lượng hơi G, Œ' có thể dựa vào các phương trình 
(3.20b) và (3.22b): 


L 
—g “ñp=SL =L+qpF (3.24) 


(3.25) 


Sự phụ thuộc của lưu lượng các dòng lỏng và các dòng hơi đi trong tháp chưng luyện vào trạng 
thái nhiệt động của hỗn hợp đầu xem trong bảng 3.1. 


Bảng 3.1. Sự phụ thuộc của lưu lượng các dòng lỏng 
và các dòng hơi trong tháp chưng luyện vào yếu tó Caloríc qr 


Trạng thái nhiệt động 
của hỗn hợp đầu 


Lông, {f; <‡;s} 


Lông sôi fy =fp; 


Hỗn hợp lỗng - hơi, 


tạ <fp <ÉG 
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Nếu hỗn hợp đầu vào trong tháp ở trạng thái hỗn hợp lỏng - hơi thì yếu tố caloric ạr chính là 
phần lỏng có trong hỗn hợp lỏng - hơi. 

Do đường 4 (hay còn gọi là đường hỗn hợp đầu) là quỹ tích giao điểm của đường làm việc của 
đoạn luyện và đoạn chưng, nên nếu biết trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đâu, nồng độ của sản phẩm 
đỉnh xp và nồng độ sản phẩm đáy x; và biết một trong hai đường làm việc của tháp thì vị trí của đường 
làm việc thứ hai cũng sẽ được xác định. Điểu này còn có ý nghĩa là sẽ tổn tại quan hệ giữa chỉ số hối lưu 
R¿ và chỉ số hơi Re. 

Từ định nghĩa của Rị, Ra và ạr rút ra được (xem ví dụ 3.1): 

D/F(R, +1)—(L—4; 
Rẹ = — lu, 

Cho hai trường hợp quan trọng: khi hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng sôi (4; =1) và ở 
trạng thái hơi bão hòa (4; = 0), phương trình trên sẽ được đơn giản hóa và có đạng: 


Khi qp =1: 
_ D/F(R +1) (3.27a) 
I—D/Ƒ 
Khi qy=0: 
— Đ/F(R,+1)—1 


TT: (3.27b) 


Ở đây tỷ số D/F chính là lượng sản 
phẩm đỉnh tính theo một đơn vị hỗn hợp 
đầu và được xác định từ cân bằng vật chất 
của tháp: 

T2 AmG. (3.28a) 

P xpT^Xp 

Tháp chưng luyện có nhiều dòng vào 

Tính tháp chưng luyện có nhiều 
đồng vào và có lấy các sản phẩm trung gian 
cũng được tiến hành theo cách tương tự 
(hình 3.12). 

Đường làm việc của tháp sẽ có điểm 
gấy tại mỗi điểm vào của hỗn hợp và tại 
mỗi điểm lấy hỗn hợp ra. Trên hình 


Hình 3.12. Tháp chưng luyện và đô thị Mc Cabe cho 


(3.12B) thể hiện đường đi của đường làm tháp có nhiều dòng vào 
việc khi hỗn hợp F¡ được đưa vào tháp ở và có lấy các hỗn hợp trung gian. 

¡đi : A~ Sơ đỗ nguyên lý; B— Đô thị McCabe 
trạng thái hơi (E >0), còn trên hình 0Ì (hội ò4 lồi d3. vêoi 
(3.12C) biểu diễn đường làm việc của tháp C ~ Đỏ thị McCabe cho tháp có một dòng vào 
khi hỗn hơi F; được lấy ra khỏi tháp Mã mũi dÓNg Tạ VHRđ gIB. 
(RE <0). 
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Tháp chưng luyện có lắp thiết bị đun bốc hơi trung gian và (hoặc) thiết bị ngưng tụ trung gian 

Trong một số trường hợp, tháp chưng luyện được lắp đặt thêm các thiết bị đun bay hơi trung 
gian và (hoặc) các thiết bị ngưng tụ trung gian. Việc cấp nhiệt trung gian và lấy đi nhiệt trung gian sẽ 
làm thay đổi lưu lượng các dòng hơi và dòng lỏng đi trong tháp. Khi đó tỷ số dòng 1/G sẽ thay đối và 
trên đường làm việc sẽ có các điểm gây. Tùy thuộc vào lượng nhiệt lấy đi hoặc cung cấp thêm mà vị trí 
của đường làm việc sẽ bị dịch chuyển nhiều hay ít. Như trên hình 3.13, đường làm việc sẽ tiến về phía 
đường cân bằng pha khi sử dụng thiết bị đun bay hơi và thiết bị ngưng tụ trung gian. Động lực của quá 
trình chuyển khối khi đó sẽ bị giảm xuống nhưng mất mắt exergy cũng sẽ được giảm xuống. 


Vũ,xs 


Hình 3.13. Đô thị McCabe — Thiele cho tháp chưng luyện có lắp đặt thiệt bị ngưng tụ và bay hơi trung gian 
1 ~ Thiết bị ngưng tụ trung gian; 2— Dòng hỗn hợp đầu; 3 — Thiết bị đun bay hơi trung gian. 


Nếu vị trí của đường làm việc và đường cân bằng pha trên đồ thị y - x đã được xác định thì mức 
độ khó tách hỗn hợp sẽ được thể hiện qua số bậc cân bằng (đĩa lý thuyết) œ hoặc số đơn vị chuyển khối 
Nọc. Quá trình tách hỗn hợp chỉ có thể thực hiện được khi đường làm việc không tiếp xúc cũng như 
không cắt đường cân bằng pha. Khi khoảng cách giữa đường làm việc và đường cân bằng pha càng nhỏ 
thì hỗn hợp càng khó tách (khi đó số bậc cân bằng ơ hoặc số đơn vị chuyển khối Noo sẽ càng lớn). 

Các đường làm việc của tháp chưng luyện chỉ có thể nằm trong vùng giữa đường cân bằng pha và 
đường chéo của đồ thị y - x (vùng chưng cất) (hình 3.14). 

Các điểm kết thúc của đường làm việc của tháp chưng luyện đều nằm trên đường chéo của đồ thị 
+ - y vì dòng hồi lưu L và dòng hơi G đều được tạo thành do ngưng tụ một phần sản phẩm đỉnh và bay 
hơi một phần sản phẩm đáy. Cách tạo pha thứ hai như trên là điểu kiện cần thiết đối với quá trình 
ngược chiều và cũng còn do dòng hồi lưu L và dòng hơi G đều phải có giới hạn nhất định. Như vậy, hệ 
số góc của đường cân bảng pha trong đoạn luyện phải luôn luôn bằng hoặc nhỏ hơn 1, còn trong đoạn 
chưng hệ số này > 1. 

Chuyển khối giữa các pha chỉ có thể xảy ra khi đường làm việc và đường cân bằng pha không 
trùng nhau vì chỉ khi đó động lực của quá trình y' - y # 0. Như vậy, các điểm đẳng phí sẽ là một rào cản 
đối với quá trình chưng luyện vì tại điểm này động lực của quá trình y - y = 0, 
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Hình 3.14. Vùng chưng cắt của hỗn hợp hai cầu tử 
A ~ Hỗn hợp hai cầu tử không tạo hỗn hợp đẳng phí 
B— Hỗn hợp hai cầu từ có điễm đẳng phí 
1~ Vùng chưng cắt, 2— Điểm đẳng phí; 


Ví đụ 3.1. Thiết lập quan hệ giữa chỉ số hồi lưu R¿ và chỉ số hơi Re cho trường hợp lưu lượng mol 


của các dòng pha trong tháp là hằng SỐ. 
Bài giải: 
1 - Theo định nghĩa chỉ số hồi lưu: R, =L/D->L= R,.Ð. 
2 - Theo định nghĩa chỉ số hơi: R¿ =Œ'/B với G°~ lưu lượng dòng hơi ở dưới đáy tháp. 
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Re G/⁄B DGŒG' 
3 - Từ (1) và (2) rút ra: —#“=———=—.— 
b2di 20 S90 SETTTJEP T7 


4 - Dòng hơi ở trên đỉnh tháp sẽ được tăng cường do phần hơi theo hỗn hợp đầu vào tháp Fœ 
G=G+E,>G'=G-E, với F; = ƒ(q;)- 


F ]-EF 
5 ~ Theo định nghĩa yếu tố CaÌoric đy = Ta = (12) —> là = (L~4; )# 


6 - Kết hợp các phương trình từ mục (1) đến mục (5) rút ra: 


Re _D G'_Ð (G-E)_p G-ũ-ø)F 
R BL B L B DR 


7 - Sau khi giản ước R¿ trong công thức trên rút ra: 
“chu c7 
PM" ØÐ B\b \ “*Ðp 

8- Do G=L+D=R,.D+D= D(R, +1) nên: 


D/F 1 
R, =gr[(R Ø)~(I~%)pT>] 


Vì _ niên rút ra: 
F F 


Đ/E(R, +1)—(1—4z) 
I-D/F 
Phương trình trên có ý nghĩa rất quan trọng cho việc phát triển hệ thống điều khiến tháp 
chưng luyện. 


luc (3.28b) 


3.2.2. Chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử ở chế độ hồi tưu hoàn toàn (Rạ —› œ) 

Khi các dòng lỏng L và dòng hơi G đi trong tháp lớn hơn nhiều so với các dòng hỗn hợp đầu F, 
dòng sản phẩm đỉnh D và dòng sản phẩm đáy 8 thì tỷ số L/Œ trong tháp chưng luyện sẽ tiến tới 1 và khi 
đó, chỉ số hồi lưu R, =1./Ð và chỉ số hơi R¿ =G/B sẽ tiến đến vô cùng: 


R, >œ và Re >œ 


Ở chế độ đặc biệt này (chế độ hồi lứu hoàn toàn), năng lượng cẩn cho quá trình tách hỗn 
hợp là rất lớn, nhưng khi đó số bậc cân bằng ø (hoặc số đơn vị chuyển khối Nos cần cho quá trình 
tách sẽ là nhỏ nhất). Đường làm việc của tháp chưng luyện trong trường hợp này sẽ trùng với 
đường chéo của đồ thị McCabe y = x (Do hệ số góc của đường làm việc của đoạn luyện của tháp bằng 


10 4 "- (Hình 3.15). 
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Số bậc cân bằng ø sẽ được xác định bằng cách dựng tuần tự các bậc cân bằng giữa đường làm việc 
y =x và đường cân bằng pha. 
Trong trường hợp hệ hai cấu tử lý tưởng và hệ số bay hơi tương đối œ là hằng số thì 
cho chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử ở chế độ hồi lưu hoàn toàn có thể áp dụng công thức (1.67): 
1+ (z - 1)x 8 
Ở đây n là số bậc cân bằng và ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ¡# = rix„ . Phương trình trên (phương 
trình Fenske) có thể viết lại ở dạng: 


1— 
#2<=—= l xp,~x;) (3.29) 
Inz_ |x; (I-*p}) 
Tương tự, trong trường hợp này số đơn vị chuyển khối cũng sẽ nhỏ nhất: 
Ng;ờn =——h| SP._—Z> (3.30) 
œ-]l |xp Ìl—Xp 


Hình 3.15. Đồ thị McCabe của hỗn hợp hai cầu từ ở chế độ hồi lưu hoàn toàn 
1 — Đường cân bằng pha; 2— Đường làm việc 


3.2.3. Chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử ở chế độ hồi lưu nhỏ nhất Ra 

Quả trình làm việc của tháp với các dòng lỏng và đòng hơi nhỏ nhất (ứng với chỉ số hồi lưu nhỏ 
nhất R: „ị„) có tầm quan trọng đáng kể trong thực tế vì tách hỗn hợp ở chế độ này năng lượng tiêu tốn 
nhỏ nhất. Trên đồ thị McCabe tháp chưng luyện ở chế độ hồi lưu nhỏ nhất R› ma hai đường làm việc của 
đoạn chưng và đoạn luyện cắt nhau tại điểm nằm trên đường cân bằng pha. Điểm này được gọi là “điểm 
thắt”. Đề đạt được trạng thái này tháp phải có số bậc cân bằng ø hoặc số đơn vị chuyển khối Noc tiến tới 


vô cùng (0 => hoặc Nọc ->®). 
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Hình 3.16 biểu diễn đường làm việc của tháp chưng luyện ở chế độ hồi lưu nhỏ nhất R¿ „¡ và chỉ 
số hơi nhỏ nhất Re mía. Nếu lưu lượng dòng lỏng và dòng hơi trong các đoạn của tháp là hằng số thì các 
đường làm việc sẽ là đường thẳng. Hệ số góc của đường làm việc của đoạn luyện theo cấu tử dễ bay hơi 


a sẽ bằng: 
[š) SỐ Hh/. (3.31) 
mạ #p—Xp 
LÒ R | : 
Do —= nên chỉ số hồi lưu nhỏ nhất: 
G (R,+l) 


(3.32) 


Hình 3.16. Đô thị y — x (đề thị McCabe) của hỗn hợp hai cầu từ ở chế độ chỉ số hỗi lưu nhỏ nhất Rau 
và chỉ số hơi nhỏ nhất Re„u› 


1 ~ Đường cân bằng pha; 2 ~ Đường làm việc 


Hình 3.17. Đồ thị y— x (đồ thị McCabe) của hỗn hợp hai cầu tử ở chế độ chỉ số hơi nhỏ nhất Remn. 
Hệ này có hoành độ của điểm tiếp tuyến (điểm thất) x; # xe. 
1 ~ Đường cân bằng pha; 2 — Đường làm việc 
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Nồng độ x„ và y› chính là tọa độ của điểm nằm trên đường cân bằng pha. Phương trình trên áp 
dụng được cho tất cả các hệ có “điểm thất” nằm tại điểm tiếp liệu (hình 3.16). Đối với một số hệ, đặc 
biệt là các hệ có điểm đẳng phí, “điểm thắt” kiểu tiếp tuyến có thể xuất hiện (hình 3.17) và khi đó nồng 
độ xe của điểm thắt sẽ khác nồng độ xz của hỗn hợp đầu. 

Kết hợp phương trình cân bằng pha của hệ hai cấu tử lý tưởng: 

—: 
“? 1+(œ~])x, 
với phương trình (3.32) rút ra được: 
min — = ấp _ „<5 (3.33) 
@~Ÿ\ Xp Ì~Xp 
Nếu hỗn hợp đỉnh chỉ chứa cấu tử a tinh khiết (xp = 1), thì phương trình (3.33) sẽ có dạng: 
1 
min = * 3.34) 
, (z _ 1) .Xr 

Giá trị x„ có thể tìm từ giao điểm của đường hỗn hợp đầu (dường q) với đường cân bằng pha. 

Đối với các hỗn hợp lý tưởng, kết hợp hai phương trình trên sẽ được phương trình bậc hai với 


nghiệm sau: 
._——B |" 
Xr= Ta (3.35) 


Ở đây: TT n 


+xr ¬ phần mol của cấu tử a trong hỗn hợp đầu ở dạng lỏng - hơi; 

qr — yếu tố caloríc đặc trưng cho trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu. 
Nếu hỗn hợp đầu ở trạng thái lông sôi có nồng độ x; thì: 

Xy =%py (3.36) 
Nếu hỗn hợp đầu ở trạng thái hơi bão hòa có nồng độ +; thì. 

¬ 
'“——t”—— (3.37) 
1+ (z" -1); 
Tương tự có thể đưa ra các phương trình cho chỉ số hơi nhỏ nhất Re mịn. Hệ số góc của đường làm 

việc của đoạn chưng có thể xác định được dựa vào hình 3.16: 


L3 


G max  Xg —TXp 


Từ phương trình v4 = (R M MÃ rút ra được chỉ số hơi nhỏ nhất; 


”..-ủ (3.39) 
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Quan hệ giữa x„ và y„ sẽ dễ dàng được thiết lập cho hệ dung dịch lý tưởng và khi đó phương 
trình (3.39) sẽ có thể đưa về dạng: 


= 
1 Œ 
""=". `... (3.40) 
lu K.= | 


Trong trường hợp đặc biệt, khi hỗn hợp đáy chỉ chứa cấu tử b tính khiết (xs =0), phương trình 
trên sẽ có dạng: 


—] 
“==“..”.. 3.41) 
“len | 


I+(#-—1 
Trong trường hợp tổng quát, nồng độ x„ được xác định từ nồng độ x; và trạng thái nhiệt động 
qr của hỗn hợp đầu (công thức 3.35). : 
Hỗn hợp đẩu vào tháp ở trạng thái lỏng sôi (f„ =f„‹, đp =1) và ở trạng thái hơi bão hòa 
(fp =fz„4p =0 ) là các trường hợp rất quan trọng. Trong trường hợp nếu hỗn hợp đầu ở trạng thái lỏng 
sôi (4; =1) thì chỉ số hơi nhỏ nhất Re s„ có thể xác định theo công thức (3.27a): 


Và nếu hỗn hợp đầu ở trạng thái hơi bão hòa (a4; =0), chỉ số hơi nhỏ nhất Re „„ có thể xác 
định theo công thức (3.27b): 


DĐ (Ruw„ +1)—1 


Gan = _— 


Tháp tách hỗn hợp ở chế độ hồi lưu nhỏ nhất R¿ „„ có số bậc cân bằng (đĩa lý thuyết) bằng vô 
cùng (0i ~> œ ) hoặc số đơn vị chuyển khối ( Nạ¿ —> œ). Tuy nhiên, nếu chỉ cần tăng nhẹ chỉ số hồi lưu 
lên 5 đến 10% thì quá trình tách đã có ý nghĩa kinh tế. Chính vì vậy, các quy luật và các trường hợp được 


trình bày trong phần này rất gần với quá trình chưng luyện thực tế và có tầm quan trọng mang ý nghĩa 
trực tiếp và thực tế. 


3.2.4. Lượng nhiệt tiêu tốn cho quá trình chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử 
Trong tháp chưng luyện một lượng nhiệt Q¿ được cấp tại thiết bị đun bay hơi đáy tháp và một 


lượng nhiệt Qc được lấy đi tại thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp. Các lượng nhiệt Qạ và Qc được tính theo 
công thức sau: 


Qạ =?.G' và Q„ =-—r.G (342) - 
Ởđây: G'~-lưu lượng dòng hơi tại đáy tháp; 
G ~ lưu lượng dòng hơi ở trên đỉnh tháp; 
r- ẩn nhiệt hoá hơi của hỗn hợp. 
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Dưới đây, giả thiết ẩn nhiệt hóa hơi mol của các cấu tử xấp xỉ bằng nhau. Để tính quả trình chưng 
luyện cần phải thiết lập được quan hệ giữa các đại lượng Qa và Qc và quan hệ này sẽ rất quan trọng. 
Lượng nhiệt Qc cẩn cấp ở thiết bị đun bay hơi đáy tháp sẽ được biểu diển qua chỉ số hơi R¿ =G /, còn 
lượng nhiệt lấy đi tại thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp sẽ được biểu diễn qua chỉ số hồi lưu R, =L/Ð: 

Q„=rRạB và Q,=-r(R,+1).D (3.43) 


Số hạng G= DÍR, +1) chính là lượng hơi ra khỏi tháp và đi vào thiết bị ngưng tụ. Lưu lượng 
dòng sản phẩm đỉnh D và dòng sản phẩm đáy B sẽ được biểu diễn qua dòng hỗn hợp đầu F (phương 
trình 3.134): 


Xn-* 
và B=F->—* 
#p —*%Xpg XpT*g 


Qa _ ^D=Ẻ, - vã ~€=~(R, +1)~——* (3.44) 

tư Xp ~*p F Xp^#ạ 
Như vậy lượng nhiệt Qạ sẽ tỷ lệ thuận với chỉ số hơi Re, còn lượng nhiệt Qc sẽ tỷ lệ thuận với chỉ 
số hồi lưu Rạ. Do các đại lượng Ra và R¡ không thể nhỏ hơn Remin Và Ñ: mía nên lượng nhiệt Óa mịn và 
Q¡ mịa sẽ được tính như sau: 
“anh 


Ấp —Xp. 


và - SGm--(R, „+I) TP ^® (3.45) 


—... Xp%p Fr Xp~#g 
Nếu quá trình tách hỗn hợp hai cấu tử nhận được các cấu tử 4 và b tỉnh khiết (xp„ =1 và 
#p„ =0) thì kết hợp phương trình (3.45) với các phương trình (3.34) cho R¿ ma và phương trình (3.41) 


cho Re„u sẽ được các phương trình sau: 


h 
ki: mịn 1 
1- ả =~ l+——— 3.46 
= xr) M Fự »| men | ( ) 


Ở đây, nồng độ xz có thể xác định theo phương trình (3.35) khi biết nồng độ x; và trạng thái 
nhiệt động qr của hỗn hợp đầu. 

Trong trường hợp đặc biệt, khi hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng sôi (%p =#z ) phương 
trình trên sẽ có đạng: 


LG, = 1 cạn. | 
Fr— œ-I Tân In TM ị KIẾP) 


Như vậy, lượng nhiệt cẩn cho quá trình sẽ bao gồm hai phần: phần thứ nhất được đặc trưng bằng 
số hạng 1/(œ—1) dùng để duy trì sự chuyển động ngược chiểu của các dòng pha trong tháp. Số hạng 
này không phụ thuộc vào nồng độ hỗn hợp đầu. Số hạng thứ hai x; sẽ trực tiếp tỷ lệ thuận với nồng độ 
hỗn hợp đầu. Đây chính là lượng nhiệt cần thiết để làm bay hơi tạo lượng sản phẩm đỉnh. Lượng nhiệt 
này cũng chính là lượng nhiệt cần thiết cho quá trình chưng cất một bậc. 
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Nếu hệ số bay hơi tương đối œ nhỏ (khi đó đại lượng 1/(2—1) sẽ lớn) thì lượng nhiệt cần cấp 
cho quá trình hầu như không phụ thuộc vào nồng độ x; của hỗn hợp đầu. Đây là yếu tố rất quan trọng 
cẩn phải được chú ý tới khi thiết kế các quá trình chưng cất. 

Khi hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng hơi bão hòa có nồng độ y;, thì phương trình (3.46) có dạng: 

Qem__ l_ và cm Ì „Ị (3.48) 
Fr œ-I F7  t=l 

Trong trường hợp này, cả hai dòng nhiệt Qz m¡a và Qc mịn đều không phụ thuộc vào nồng độ của 
hỗn hợp đầu. Các phương trình trên cũng cho thấy nếu hỗn hợp đỉnh được lấy ra ở đạng lỏng thì nhiệt 
lượng Qcmn cần lấy đi ở đỉnh tháp sẽ lớn hơn lượng nhiệt Qạ ma được cấp ở đáy tháp. 

Trong trường hợp tổng quát, hoặc lượng nhiệt Qz được cấp ở đáy tháp, hoặc lượng nhiệt Qc được 
lấy đi tại thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp sẽ được tính theo các công thức ở trên và lượng nhiệt còn lại sẽ 
được xác định dựa vào cân bằng enthalpy (cân bằng nhiệt) của tháp. Cân bằng enthalpy sẽ được thiết 
lập đặc biệt để dàng nếu sử dụng giản đồ enthalpy - nồng độ. 

Nếu như hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng lỏng sôi, hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy tháp cũng lấy ra ở 
dạng lỏng sôi thì phương trình sau sẽ đương nhiên được thỏa mãn: 


Qạ =¬ Qẹ (3.49) 
Phương trình trên sẽ được thỏa mãn đẩy đủ nếu ẩn nhiệt hóa hơi của cấu tử a và b bằng nhau 


(r, =?). 


3.3. CHƯNG CÁT NHIỀU BẬC HỖN HỢP BA CÁU TỪ 

Hỗn hợp lỏng hai cấu tử là trường hợp đặc biệt và ít gặp trong thực tế, Nhìn chung, các hỗn hợp 
thường gồm nhiều cấu tử và các hỗn hợp nhiều cấu tử thường tạo thành các hỗn hợp đẳng phí. Trong 
trường hợp hỗn hợp gồm ba cấu tử a, b và c thì quá trình chưng cất có thể biểu diễn tương đối rõ ràng 
trên giản đồ (đồ thị) tam giác. Các phương trình nhận được cho hỗn hợp ba cấu tử sẽ có vai trò rất 
quan trọng trong việc hiểu rõ hơn nữa quá trình chưng cất. Nhìn chung, chưng cất hỗn hợp ba cấu tử là 
trường hợp tổng quát hơn và trường hợp chưng cất hỗn hợp hai cấu tử chỉ là trường hợp đặc biệt. 


3.3.1. Tính chưng cất hỗn hợp ba cấu tử dựa vào cân bằng vật chất 

Tính chưng cất hỗn hợp ba hay nhiều cấu tử ở thời điểm hiện tại đếu sử dụng quan điểm đĩa lý 
thuyết. Tính chưng cất hỗn hợp ba cấu tử có thể tiến hành theo những nguyên lý cơ bản như khi tính 
chưng cất hỗn hợp hai cấu tử. Tuy nhiên, trong trường hợp chưng cất hỗn hợp ba cấu tử thì phương 
pháp đồ thị của McCabe phải được thay thế bằng các phương pháp tính (numerical methods). 

Tính tháp chưng cất hỗn hợp ba cấu tử thường được bắt đầu bằng việc chọn các thông số của 
tháp và điều kiện tiến hành quá trình, sau đó xác định nồng độ trên đỉnh và dưới đáy của tháp. Nếu sau 
khi tính toán, nồng độ của sản phẩm đỉnh và đáy không đạt yêu cầu thì phải thay đổi hoặc điều kiện tiến 
hành quá trình hoặc thay đổi cấu hình của tháp và sau đó lặp lại quá trình tính toán. 
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Khi tiến hành tính quá trình chưng luyện hỗn hợp ba cấu tử, số đĩa lý thuyết n và vị trí đĩa tiếp 
liệu của tháp thường được chọn trước. Các đại lượng đặc trưng cho điều kiện tiến hành quá trình 
thường được chọn là chỉ số hồi lưu R; và phần sản phẩm đỉnh D/E. Tính quá trình chưng luyện thường 
được tiến hành bằng phương pháp tính từ bậc này sang bậc kia tương tự như khi dùng phương pháp đồ 
thị cho hỗn hợp hai cấu tử (giản đồ McCabe). 

Nếu bắt đầu tính từ đáy tháp lên trên (bất đầu từ nồng độ hỗn hợp đáy) thì trước tiên phải xác 
- định nồng độ cân bằng pha lỏng - hơi y, . Cho hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử: 


y›= Ø„.‹Ấ„ ' 
#` 14+(ø, —1Ì.x,+(øœ, —1Ìx, ` 
( ac ) ạ ( bc ) b (3.50) 
*“ Øy,..X, * + * 
1 ._ VÀ  y,=l—,—ÿ, 


5 1+(đ„ —1)-x„ +(đ„ —1)X; 

Cho các hỗn hợp không lý tưởng cân bằng pha lỏng - hơi tính sẽ phức tạp hơn (xem trong phẩn 
cân bằng pha lỏng - hơi). 

Bước tiếp theo, từ phương trình đường nồng độ làm việc phải tiến hành xác định nồng độ mới 
của pha lỏng tương ứng với nồng độ của pha hơi tính theo các phương trình cân bằng pha. 

Các phương trình cân bằng vật chất cho đuạn chưng của tháp: 


' G'` 
lsgiufNs si (3.51a) 
B B 
L'x„=G'.y,+B.xụ, (3.516) 
hoặc: 
* lưu 
T„ CT8 (3.51c) 
Ở đây: Pụ =R¿ - chỉ số hơi (external reboil ratio) 
„ R.u+l ¡ 
khi đó: Ÿ„ =—S——-X„>~——* (3.514) 
R G 
R . ‡ 
hoặc: X,=— —~.y,+ X. 
Rg+1”"“ Rg+l 
ho cấu tử b: x Rc „+ cứ (3.51) 
cho cấu tử b: x„ =———.Y; +————~ h 
: TP TH. NNG 
và #, =Ì—X,„—#y 


Sử dụng luân phiên các phương trình (3.50) và (3.51 a, b, c, d, e) sẽ nhận được các kết quả về các 
nống độ của pha hơi và pha lông trên từng bậc cân bằng và số đĩa lý thuyết z. Tương tự như khi sử dụng 
phương pháp đồ thị trong tính toán hỗn hợp hai cấu tử, các kết quả tính toán cho đoạn chưng của tháp 
chưng luyện được biểu diễn trên đổ thị tam giác (hình 3.18b) bằng các điểm. 
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Hình 3.18a. Cân bằng vật chất cho đoạn chưng của tháp chưng cắt 


€ b 
97.22°C Xọb —+ 78.5 °C 
†—proponoi B ethonol 


Hình 3.18b. Tách hỗn hợp hợp ba cầu tử ở chế độ hồi lưu hoàn toàn 
A - Cân bằng vật chất của tháp; B— Phân bô nông độ trong tháp; !— đường trộn các dòng tại đĩa tiếp liệu. 


Cân bằng vật chất cho đĩa tiếp liệu 


Xét trường hợp quan trọng khi hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng tại nhiệt độ sôi is. Khi đó, 
toàn bộ hỗn hợp đầu sẽ đi vào dòng lỏng và đi xuống phía dưới (hình.3.18c). Từ điểu kiện trên có thể 
viết được phương trình cân bằng vật chất sau đây cho đĩa tiếp liệu: 


1e (3.52a) 
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Giy 
Hình 3.18c. Sơ đò đĩa tiếp liệu 


Cho đoạn chưng của tháp chưng luyện có thể viết được phương trình cân bằng vật chất chung sau: 
1'=e+s=n(  +1Ì=B(R +) — (3.52b) 


Ở đây: Rẹ ÊG⁄⁄_~ Chỉ số hơi (external reboil ratio). 


Cho đĩa tiếp liệu từ phương trình (3.52a), có thể viết được phương trình cân bằng vật chất theo 
cấu tử a sau đây: 


ÙL`x, = F.Xu+L.X. (3.52c) 
từ đây rút ra: #⁄s= cản . (3.52đ) 
L 1L 
Kết hợp các phương trình (3.52b) và (3.52d) sẽ được phương trình sau: 
F 
x; = Xu, + 3 3.52 
+, 04B gu p”* kướG: 
hoặc: 
F L 
' = ————.-X.„+———.*x 3.52 
“` B(Re+l) ”” B+0)”” bô gG, 
Phương trình (3,52) có thể biến đổi tiếp như sau: 
XS F ` G+B-F : 
“ B(Re+l) ” B(g+l) “ 
#⁄, = sả x ĐC Sổ j.. 
#- B(Re+l) “ B(Rg+U “ B@e+l) “ 
: F B(R¿ +1} F 
#° = —————~.Xi *————~-*,—————~*, 
B(R +1) B(R, +1) B(R¿ +1) 
F 
+; = ——(#:„ „3X 
B{R„ +1 
( : ) (3.53) 
Ì mm ——— X„› —=%X, )+# 
và *ụ sứ xịt Fb ›) b 


Phương trình (3.53) là phương trình đường thẳng (đường trộn các hỗn hợp) đi qua điểm F trên 
đồ thị tam giác. Trạng thái của hỗn hợp lỏng ở phía trên (1,x) và phía đưới đĩa tiếp liệu (L, x) phải nằm 
trên đường trộn các hỗn hợp (hình 3.18b). 
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Phương trình (3.53) cho thấy nếu hỗn hợp đầu vào tháp có nồng độ của các cấu tử bằng nồng độ 
của các cấu tử trong đòng lỏng đi từ đoạn luyện xuống đĩa tiếp liệu ( X;„ = X„;Xz = #„) thÌ x¿ =x„ Và 
TP Xua 

Do lượng lỏng ở trong tháp thay đổi khi có đòng hỗn hợp đầu vào tháp nên phương trình dường 
làm việc ở phía trên đĩa tiếp liệu sẽ thay đổi. Phương trình này sẽ có đạng sau: 


+ — Ña.J, + Xe; —xm-F/B, _ Ñg-#, + #p — X;;-P.Í B (3.54) 
“ R+I-F/B `” R„+I—F/B 


Để tính đoạn luyện của tháp sẽ sử dựng luân phiên các phương trình (3.50) và (3.54) bát đầu từ 
đĩa ở ngay trên đĩa tiếp liệu cho tới khi đạt tới đỉnh của tháp. 

Sự phụ thuộc của nồng độ của các cấu tử 4, b và c vào số bậc cân bằng #t xác định theo phương 
pháp trên được thể hiện trên hình (3.18b). Nồng độ của cấu tử b (cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian giữa 
nhiệt độ sôi của cấu tử a và £) có thể có điểm cực đại ở cả hai đoạn chưng và đoạn luyện của tháp. Ngoài 
ra, ở đĩa tiếp liệu nồng độ bị thay đổi theo kiểu nhảy bậc (phương trình 3.53). 

Kết quả của phương pháp tính từ bậc sang bậc cho phân bố nồng độ của các cấu tử ở trong tháp. 
Ngoài ra, các kết quả trên cũng cần phải được kiểm tra theo các phương trình cân bằng vật chất viết cho 
toàn bộ tháp chưng luyện: 

F=D+B 
FXp, =Dxp„ + Bx„, (3.55) 
Fxu„y = Dx,y + Bxụy 

Kiểm tra sự hội tụ của quá trình tính: Trên hình 3.18b, phương trình (3.55) là phương trình 
đường thẳng và ba điểm F, Ð và B được nối với nhau bằng đường thẳng. Tại lần tính đầu tiên, điều kiện 
trên thường không thỏa mãn và vì vậy cần phải lặp lại toàn bộ thủ tục tính toán trên cho tới khi thỏa 
mãn phương trình (3.55). 

Một đặc điểm rất quan trọng của chưng luyện ba cấu tử là đối với cấu tử b - cấu tử có nhiệt độ 
sôi nằm trong khoảng nhiệt độ sôi của cấu tử 4 và cấu tử c, có thể có điểm cực đại về nồng độ cả trong 
đoạn luyện và đoạn chưng. Đối với chưng luyện hai cấu tử thì trường hợp này sẽ không bao giờ xuất 
hiện. Tại điểm cực đại nềng độ của cấu tử b đường cân bảng pha hiệu dụng cát đường làm việc. 
Hình 3.19 biểu diễn đường nồng độ của từng cấu tử trong hỗn hợp ba cấu tử. Trên các đổ thị này, các 
đường làm việc của các cấu tử có vị trí khác nhau nhưng góc nghiêng của các đường này bằng nhau. 
Đường cân bằng pha hiệu dụng ở trên đỉnh tháp tiệm cận với đường cân bằng pha của hỗn hợp hai cấu 
tử a — b và ở dưới đáy tháp, đường này tiệm cận với đường cân bằng pha của hỗn hợp hai cấu tử b - c. 
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Hình 3.19. Đồ thị McCabe - Thiele cho các cầu từ của hỗn hợp ba cầu từ 
Đường cân bằng pha hiệu dụng nằm giữa hai đường cân bằng pha của hai hỗn hợp hai cấu tử 
a=b và b—c. Đối với cầu từ có nhiệt độ sôi trung gian giữa hai cầu tử a và o, đường cân pha hiệu dụng 


cắt đường làm việc của cấu từ này. 
1 — Đường cân bằng pha hiệu dụng; 2 — Các đường làm việc. 


a - c: Đường cân bằng pha của hỗn hợp a - C; 
b— c: Đường cân bằng pha của hỗn hợp b ~ c; 
b~ a: Đường cân bằng pha của hỗn hợp b ~ a. 
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Hình 3.19 (tiếp thao) 
C~ a: Đường cân bằng pha của hỗn hợp c — a; 
c~ b: Đường cân bằng pha của hỗn hợp c ~ b. 


3.3.1.7. Một só vẫn đề phát sinh trong tính toán tháp chưng luyện hỗn hợp ba cầu tử 

Tính toán quá trình chưng luyện hỗn hợp ba cấu tử nhìn chung khá đơn giản và có thể thực 
hiện bằng các máy tính tay (calculator) hoặc các máy tính cá nhân (PC). Tuy nhiên, trong tính toán 
thường xuất hiện một số vấn để phức tạp cẩn phải được giải quyết sau đây. 

3.3.7.1.1. Chọn chỉ số hôi lưu lỏng R, và chỉ số hơi Re 

Chỉ số hồi lưu làm việc R¿ và chỉ số hơi Re thường chọn cao hơn chỉ số hồi lưu và chỉ số hơi nhỏ 
nhất khoảng 10 - 30%. Các quan hệ dùng để xác định R¿ mụ và Ro „¡„ (sẽ trình bày trong chương sau) 
được áp dụng cho hỗn hợp lý tưởng và các hỗn hợp gần với hỗn hợp lý tưởng nhất. Đối với các hỗn hợp 
khác xa hỗn hợp lý tưởng (dung dịch thực) có thể xuất hiện các điểm thắt (pinch point) ở ngay phía trên 
hoặc phía dưới điểm tiếp liệu. Khi đó, chỉ số hồi lưu làm việc chỉ có thể xác định được bằng cách sử 
dụng phương pháp lặp khi tính tháp. 

3.3.1.7.2. Chọn trạng thái hỗn hợp đáy 

Thành phần của hỗn hợp đáy x„: là biến dùng để lặp khi tính tháp chưng luyện. Nếu chọn giá trị 
xs; lúc đầu không tốt có thể nhận được các giá trị nồng độ tại lấn tính đầu tiên không hợp lý (nồng độ 
tính được có thể > 1 hoặc < 0). Các giá trị x„; ban đầu dùng cho quá trình lặp có thể chọn trong vùng 
phân tách của tháp và khi đó có thể tránh được việc bắt đầu tính đoạn luyện của tháp tại các giá trị nồng 
độ nằm tong vùng nồng độ của đoạn chưng. Ngay cả khi nồng độ hỗn hợp đáy đã chọn hợp lý, thì 
nồng độ nhận được khi tính đoạn luyện vẫn có thể vô lý. Trường hợp này có thể tránh được bằng cách 
bắt đầu quá trình tính đoạn luyện bằng việc ước lượng trước giá trị nồng độ hỗn hợp đỉnh xp,. 
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Quá trình tính tháp có thể bắt đầu đồng thời từ đỉnh và đáy của tháp và thực hiện quy trình tính 
từ đĩa sang đĩa cho tới khi đạt điểm tiếp liệu. Các giá trị tính được có thể kiểm tra bằng các phép tính 
trộn hỗn hợp tại đĩa tiếp liệu. Trình tự tính toán trên có thể áp dụng hiệu quả cho các dung dịch thực, 
nhưng khi đó cẩn thực hiện quá trình tính lặp tại từng bước tính đoạn luyện vì đường cân bằng pha 
không viết được ở dạng hàm số cụ thể x, = ƒ Í % ) và vì vậy không xác định được nồng độ của pha lỏng. 


3.3.1.1.3. Cải thiện các giá trị ước tính của nông độ hỗn hợp đáy xạ; trong quá trình tính toán 

Các phương trình cân bằng vật chất chung của tháp chưng luyện nói chung sẽ không được thỏa 
mãn sau lần tính lặp thứ nhất. Khi đó, để thực hiện các lần tính sau cần phải chọn lại thành phần hỗn 
hợp đáy nhằm thỏa mãn tốt hơn các phương trình cân bằng vật chất của tháp. Do không có các phương 
pháp chung giúp cải thiện các giá trị ước tính của nồng độ đáy xz; nên quá trình tính toán gặp nhiều vấn 
để khó khăn, vì vậy, khối lượng tính toán đối với tháp chưng luyện cũng sẽ tăng lên. Ngoài ra, đối với 
hỗn hợp không lý tưởng, việc tính toán cũng sẽ gặp những khó khăn rất lớn khi giải quyết vấn để hội tụ 
của bài toán tính tháp. 

3.3.1.1.4. Chọn vị trí đĩa tiếp liệu 

Cho hỗn hợp hai cấu tử, vị trí đĩa tiếp liệu của tháp sẽ được chọn chỉnh là vị trí trong tháp có 
nồng độ của pha lỏng bằng nồng độ của hỗn hợp đầu. 

Đối với hỗn hợp ba cấu tử, nguyên tắc chọn vị trí đĩa tiếp liệu ở trên của tháp sẽ không thể thực 
hiện được vì nồng độ ở trong tháp thường khác với nồng độ trong hỗn hợp đầu. Để chọn vị trí đĩa tiếp 
liệu cho hỗn hợp ba cấu tử thường phải sử dụng quy tắc là tại vị trí tiếp liệu, nồng độ của một cấu tử nào 
đó sẽ bằng nồng độ của cấu tử này trong hỗn hợp đầu. Trạng thái của các cấu tử khác sẽ bị thay đổi 
không thuận nghịch khi quá trình trộn xảy ra và ở góc độ năng lượng, các thay đổi trên sẽ làm suy giảm 
khả năng tách của tháp. Để chọn vị trí tiếp liệu tối ứu, một loạt các tiêu chuẩn đã được Vogelpoht để 
xuất (1975) và đại đa số các tiêu chuẩn này đều nhằm mục tiêu giảm mức độ bất thuận nghịch của các 
thay đổi tại vị trí tiếp liệu. 


Ví dụ 3.2 
Xác định phân bố nồng độ của các cấu tử trong tháp chưng luyện ba cấu tử Nitơ (a)/Acgông 
(b)/Oxy (c) bằng phương pháp tính từ đĩa sang đĩa. Biết: 
1 - Nồng độ của các cấu tử trong hỗn hợp đầu: x„„„ =0,25, x;¿, =0,3, Xgo, =0,45. 
2 - Hệ số bay hơi tương đối: ø„ = 4,032, đ„ =1,339, ø„ =0. 
3 — Nồng độ cần đạt được của sản phẩm đỉnh: x„y, =0,98, xp„, =0,02, xpo, =0,0. 
4 - Nồng độ cần đạt được của sản phẩm đáy: x„„, =0,05. 
5~ Chỉ số hồi lứu nhỏ nhất (R,.„ ), =1,61 và chỉ số hơi nhỏ nhất có thể tính theo công thức (3.27a): 
Ty 
RGuin = 7 D2 (ma +1) : 
u-3) 
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Bài giải 
1~ Thành phần hỗn hợp đáy - Cân bằng vật chất của tháp theo: 

a—Niơ: 
D_ Xrw, —Xaw, _ 0,25—0,05 


= =0,215 
F XpN, —XnN, 0,98—0,05 


mm Xpo, —®so, —0,00~ ~#gọ, 
Từ phương trình trên tìm được %ssz Và xgar: 
go, =0,45/(1—0,215)=0,5733 và  X;¿, =I—-0,05—-0,5733=0,376 
2- Chỉ số hơi Ra: 
Chỉ số hơi tối thiểu Re mịn = 0,696 (xem ví dụ 3.3). Chọn chỉ số hơi Re = 1,1. 
3 ~ Đường làm việc của đoạn chưng (phương trình 3.51): 


_¬ + 1 
FXETim TEETTES +———.0,05 


1121” kiái 
X, ng +0,0238 


.ÿw, + 


ÄŠM;¿ 


R 1 HÍ. +» 1 
+——x;„.=———.y,.+———.0,376 
FPT EU AM: s+! ®M tia” LI21 


¿„ =0,5238.y2„ +0,179 
4 ~ Tính từ đĩa sang đĩa cho đoạn chưng (tính từ đáy tháp lên): 


Đường làm việc 


Đo, -X; x„, =0,5238.y„, +0,0238 
1+(đ„ —1)-x„ +(3 =1), X„,=0,5238.y`_+0,179 
ão, Š 
“1+(4,032~1).0, 05xẲU 339~1).0,376 
_ Go, -X; 
1,279 


Xạr” 


4,032.0, 05 


=0,1576 
1279 


_ 1,339.0,376 


=0,394 
1,279 


x„, =0,5238.0,1576 + 0,0238 =0,1064 
xạ, =0,5238.0,394+ 0,179 =0,3854 
Xọ, =l—#, —¿, =1—0,1064—0,3854 
xo, =0,5082 
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4,032.0,1064 
1+(4,032—1).0,1064 + (1,339 —1).0,3854 
-_4,032.0,1064 
1% 1,453 
. _ 1,339.0,3854 
4 1,483 


TA, — 


=0,2952 
=0,335 


x„, =0,5238.0,2952 + 0,0238 = 0,178 
xay =0,5238.0,335 + 0,179 = 0,365 
#o, =1—0,178—0,365 = 0,457 
: 4,032.0,178 
SNÊ ¡ +(0,032).0,178 + (0, 339).0, 365 
yụ, =0,432 
. _ 1,339.0,365 


= =0,294 
T4 1,663 


xụ, =0,5238.0,432 + 0,0238 = 0,250 
xạ, =0,5238.0,294+0,179 = 0,333 
#o, =1~0,250—0,333= 0,417 


5 - Trộn hỗn hợp đầu với dung dịch trên đĩa tiếp liệu (phương trình 3.53): 
Tính — B/F=l~D/F=1-0,125=0,785 
,_ (Re+1)B/F 
,_ (11+1).0,785 
xu}= (1,1+1).0,785—1 


(xu, "... ) T®pn, 
(0,25—0,25)+ 0,25 = 0,250 


,_ (Rc+l)B/F 
_(Rg+1)B/F-i 
— (L1+1).0,785 
_ (L1+1).0,785-—1 
Đan) 


(#& —TXgAy ) +Xpạ, 


(xa) 


(0.333—0,30}+ 0,30 = 0,384 


6 —- Đường làm việc của đoạn luyện (phương trình 3.54): 


Vì B/F=0,785 nên F/B=1/0,785=1,274 
` ÑG-VN, + *sụ, — Xrm, -P Í B — 1,Lyy, +0,05~0,25.1,274 
® Rg+1-F/B 1,1+1—1,274 
xụ, =L332y„, —0,325 
RG.YAy +Xsk„ —Xga,.P/B — L1y,, +0,376—0,30.1,274 
dời R,+I—-F/B 1,1+1—1,274 
xạ, =1,332y„„ —0,0075 


X4 
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Z - Tính đoạn luyện từ đĩa sang đĩa (tính từ đĩa tiếp liệu lên đỉnh tháp): 


Đường cân bằng pha Đường làm việc : 


đọ, .%, xu, =L332.y„, —0,325 
xạ, =1,332.y„„ —0,0075 


"1+ (z„ —1).x, +(2„ — 1).x, 

— đụ si 
1+3,032.0,250+0,339.0,384 

._ 4032.0,250 


}n; 


= =0,534 
ŸN; =” Tạng 

c _5338/0/384_ạ „2, 
1,888 


Xw, = 1332.0,534— 0,325 =0,386 
X4, =1,332.0,272—0,0075=0,355 
#o, =1~0,386 0,355 =0,259 


.‹ _ 4,032.0,386 


=0,679 
7N, 2,291 
. 1339.0355 
-  =02075 
JA =2 291 


xụ, =l,332.0,679—0,325 = 0,579 
xạ, =1,332.0,2075~—0,0075 = 0,2689 
#o, =1~0,579—0,2689 = 0,152] 


._ 4032/0579 _ 


M› 2,847 

* 1, 9, › 

c S b339/0/2689 2 
2,847 


*w, =1,332.0,820~0,325 =0,767 
Xa; =1,332.0,126—0,0075 = 0,160 
#o, =1~0,767 ~0,160 = 0,073 


8 ~ Kiểm tra cân bằng vật chất của tháp (phương trình 3.55): 


F.Xpu, = D.Xpn, +8 Xpy, 
X§N; Tp TPN: nh, 


D D 
#m;, Tp ỶbN; + XP.) 'ẤRN, 


0,25 =0,215.0,767 + (1—0,215).0,05 =0,202 —> sai 


D D 
XrAr = GrẤpAr T lên “ BẠr 
0,30=0,215.0,160+ (1—0,215).0,376 = 0,330 —> sai 


Do các số liệu tính toán được không thỏa mãn các phương trình cân bằng vật chất của tháp nên 
phần tính toán tháp ở trên cần phải được lặp lại, 
”“—————-._-_—_--.s........ _ 
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3.3.2. Chưng luyện hỗn hợp ba cấu tử ở chế độ hồi lưu hoàn toàn 
Chưng luyện ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ít có ứng dụng trong công nghiệp nhưng chế độ chưng 
luyện này lại cho phép dễ dàng xác định được mức độ tách khả thi của các hỗn hợp ba cấu tử 
(Stichlmair 1991, Stichlmair and Herguijuela 1992). 
3.3.2.1. Nông độ có thể đạt được của hỗn hợp đáy và hỗn hợp đỉnh 
Như đã nêu trong phần trước, nồng độ hỗn hợp đáy và hỗn hợp đỉnh phải thỏa mãn hai điểu kiện sau: 
Điều kiện thứ nhất: 
Hỗn hợp đáy và hỗn hợp đỉnh phải thỏa mãn các phương trình cân bằng vật chất của tháp 
chưng luyện: 
F=D+B 
F.xpu = D.xp, + B.Xư. (3.56) 
F.xư = D.xpụ + B.Xey 
Hệ phương trình tuyến tính trên được biểu diễn trên hình 3.18 bằng một đường thẳng đi qua ba 
điểm F, D và B. 
Điều kiện thứ hai: 
Nồng độ của hỗn hợp đỉnh xp, và của hỗn hợp đáy xạ; là các điểm kết thúc của các đường cong 
phân bố nồng độ trong tháp. 
Trong trường hợp tổng quát, phân bố nổng độ trong tháp là hàm số rất phức tạp: 
#u = ƒ(#aiÐl5fATIP,m 1; 8,,D1E,..) (3.57) 


Ở đây: nạ, n ¬ số đĩa lý thuyết của đoạn chưng và đoạn luyện. 

Tính phân bố nồng độ của các cấu tử trong tháp thường rất dài và đơn điệu. Khi chỉ số hồi lưu 
lỏng R¿ có giá trị rất cao ( R, —>œ ) thì phân bố nồng độ trong tháp sẽ trùng với một phần của đường 
chưng cất. Do các đường chưng cất biểu điễn một đây các trạng thái cân bằng pha nên có thể dễ dàng 
tính theo công thức truy hồi sau: 


HÃ >ƒ (Xauiaj XS (3.58) 
Cho hỗn hợp lý tưởng, phương trình đường chưng cất sẽ cho phép tính các đường phân bố nồng độ 


trong tháp: 
%...= đa -Xp 
X I+[2z —1)x„ +(2 -1)*ø 
đc X 
_ ket (3.59) 


5 1+(22. -1Ìx;, +(zp -1)*„ 
Xem =~Xzm — Xe» 
Ở đây: ø - số bậc cân bằng (bậc lý thuyết). 
Hình 3.20 biểu diễn ba trường hợp có thể gặp của hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy của tháp chưng 
luyện hỗn hợp không có điểm đẳng phí. Ba điểm Ö (hỗn hợp đáy), Ð (hỗn hợp đỉnh), F (hỗn hợp đầu) 
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phải nằm trên cùng một đường thẳng (phương trình 3.56) và ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ( R, —> œ ), hai 
điểm B và D phải nằm trên cùng một đường chưng cất. Đường thắng theo phương trình cân bằng vật 
chất (3.56) sẽ tạo thành dây cung của đường cong chưng cất (phương trình 3.59). Rõ ràng sẽ có hàng 
loạt các dây cung đi qua điểm F. Các vị trí giới hạn của các dây cung này chính là các đây cung đi qua 
điểm xuất phát (đỉnh c) hoặc đi qua điểm kết thúc của đường chưng cất (đỉnh a). Hỗn hợp đỉnh và đáy 
cũng có thể nằm trên các đường chưng cất khác nhau khí chỉ sổ hồi lưu Ñ¿ z e. Ngay cả các cạnh của 
tam giác cũng là các đường chưng cất. 


IAVÀ VÀ VẬT AT  TẠ. 
JAVAYAYAY,ìYAYAVÀ 
J4Y/2⁄/2(4YAYAY, 


^ 
“.... 
+ 


/À VIÀ \ 
—X> nà xX—x< 
22w V/V 


Xạẹ —— 


Hinh 3.20. Vùng phân tách của hỗn hợp ba cấu tử không có các điểm đẳng phí 
A - Xác định vị trí có th của hỗn hợp đĩnh và đây 
B~ Vùng tách (vùng chưng cÁU: vùng gạch ~ gạch 
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3.3.2.2. Vùng chưng cắt và phương pháp xác định 

Tập hợp tất cả các hỗn hợp đỉnh và đáy có thể có trong tháp sẽ tạo thành các vùng chưng cất 
(vùng tách). Các vùng chưng cất này được giới hạn bởi đường chưng cất đi qua điểm F và các đoạn của 
các đường thẳng đi qua điểm F và đi qua điểm xuất phát hoặc điểm kết thúc của đường chưng cất (các 
vùng gạch gạch trên hình 3.20B). 

Phương pháp xác định vùng chưng cất ở trên cũng có thể áp dụng cho hệ có điểm đẳng phí cực 
tiếu do cấu tử ở và c tạo thành (hình 3.21). 


Đường biên giới 
chưng cất 


/X ựX +T¬ 
J2 245/21925.Ả` : 
: Đẳng phí 8 
Xb —— cực tiểu 
A 


Đường biên giới 
chưng cất 


Xb ——> cực tiểu 
B 


Hình 3.21. Vùng phân tách của hỗn hợp ba cấu từ có điểm đẳng phí cực tiểu hai cầu tử b ~ c. 
Đường biên giới chưng cắt xuất hiện trong hệ sẽ đóng vai trò rào căn đối với quá trình chưng cắt 
A ~ Xác định nông độ có thể đạt được của hỗn hợp đĩnh và hỗn hợp đáy. 
B~ Vùng chưng cất (2 vùng). 
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Hỗn hợp này có hai điểm xuất phát khác nhau của đường chưng cất (là các đỉnh píÍc trên bể mặt 
nhiệt độ sôi). Như vậy, trên bể mặt nhiệt độ sôi sẽ có một thung lũng giữa hai píc này. Vị trí của thung 
lũng này được thể hiện bằng đường đi của đường biên giới chưng cất và đi từ điểm đẳng phí cực tiểu 
đến đỉnh của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. Do đường thẳng đi qua điểm F luôn là một dây cung của 
đường chưng cất nên điểm biểu điễn hỗn hợp đỉnh D, hỗn hợp đáy 8 và điểm F chỉ có thể nằm về cùng 
một phía của đường biên giới chưng cất. Vi thế, đường biên giới chưng cất sẽ tạo thành một bariê đối 
với quá trình chưng cất và nếu chỉ bằng phương pháp chưng cất sẽ không vượt qua được bariê này 
(tương tự như trong trường hợp điểm đẳng phí của hỗn hợp hai cấu tử). Như thể hiện trên hình 3.21, 
đường biên giới chưng cất chia đồ thị tam giác thành 2 vùng chưng cất (2 distillation fields). Tách hỗn 
hợp bằng phương pháp chưng cất chỉ có thể thực hiện được trong phạm vi của từng vùng chưng cất. 

Quy tắc nhận biết khả năng tách các cấu tử ở dạng tỉnh khiết: 

1- Chỉ có các cấu tử hoặc là điểm bắt đầu hoặc là điểm kết thúc của các đường chưng cất mới có 
thể tách được từ hỗn hợp ba cấu tử ở dạng tính khiết. 

2 ~ Nếu trong hệ có ít nhất hai điểm bắt đầu hoặc hai điểm kết thúc của các đường chưng cất thì 
trong hệ sẽ luôn tồn tại đường biên giới chưng cất và vì vậy nếu chỉ bằng phương pháp chưng cất sẽ 
không thể vượt qua được đường biên giới chưng cất này. 

Một số ngoại lệ của quy tắc trên: 

Trường hợp 1: Như trên hình 3.22, điểm bắt đầu và điểm kết thúc của các đường chưng cất đều 
cùng nằm trên một cạnh của tam giác và đường chưng cất phía ngoài cùng đi ngay sát hai đỉnh của tam 
giác. Trong trường hợp này sẽ tồn tại một đường thẳng đi qua điểm F và cắt các đường chưng cất về hai 
phía của một góc (ở đây là góc a). 


Đẳng phí 
cực tiểu 


l4 
JÀVẬV 4AVÀVẬI 
/NV/VMƑV.NVN3^ 
TẤI VXCX XJCXO 
FAVAV/7/22ý4Y2VAVAVA` 
Ä 


Hình 3.22. Vùng tách của hỗn hợp ba cầu tử có đẳng phí cực tiểu hai cầu từ a-c. : 
Cầu tử tỉnh khiết a có thễ nhận được ngay cả khi đĩnh a không phải là điểm kết thúc của các đường chưng cắt 
A ~ Xác định nồng độ có thể của hỗn hợp đĩnh và hỗn hợp đáy. 
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Đẳng phí 
cực tiểu 


- /JV/N/VNNA 
' /Xx⁄v ^^ 
: Â CA VÀ VÀ 


JÀYV 2°: AVAV 


2+? 71 ,A K S LK 8 LINH 48Ma SENU L4 sẠ* 


Hình 3.22 (tiếp theo) 
B— Vùng chưng cất (vùng gạch — gạch), 

Ở điều kiện đặc biệt như trên, cấu tử a tỉnh khiết có thể tách được từ hỗn hợp ba cấu tử mặc dù 
đỉnh a không phải là điểm bắt đầu hoặc điểm kết thúc của đường chưng cất. Thậm chí ngay cả cấu tử có 
nhiệt độ sói trung gian ở cũng có thể tách được nếu hỗn hợp đầu chỉ chứa một lượng nhỏ cấu tử có 
nhiệt độ sôi cao c (điểm F nằm gần đỉnh b). 

Trường hợp 2: 

Nếu điểm FƑ nằm trong vùng lõm của đường biên giới chưng cất thì đường thẳng qua F có thể tạo 
thành dây cung với đường chưng cất với hai điểm đầu và cuối của dây cung này nằm về phía bên kia của 
đường biên giới chưng cất. Trong trường hợp đặc biệt này, đường biên giới chưng cất không tạo thành 
rào cản đối với quá trình chưng cất. Vùng phân tách (vùng chưng cất) khi đó nằm về cả hai phía của 
đường biên giới chưng cất (hình 3.23). 

Trường hợp đặc biệt này rất quan trọng và thường xuyên được ứng dụng trong quá trình chưng 
cất trong công nghiệp. 

Đường biên giới chưng cất thường là thung lũng hoặc sống núi trên bể mặt nhiệt độ sôi 
(hình 1.8). Cả hai trường hợp của đường biên giới chưng cất trên đều tạo thành rào cản không thể vượt 
qua được bằng phương pháp chưng cất ở chế độ hồi lưu lông hoàn toàn ( R, —>œ ) hoặc hồi lưu hơi 
toàn phần ( R„ —> œ ). 
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“co X3 XS) 
CC x XS XX^ 


b 
: Đẳng phí g 
Xạ —> cực tiểu 
A 
q 
Pu Đường biên giới 


chưng cất 


IAVAVAVAVTÂVA 
IAVAVAVAY XP / ứ/À 
C01 TU X) 


.———- me 
20g 4À (cvoe 


B Đẳng phí g 
Xa —— cực tiểu 


Hình 3.23. Vùng chưng cắt của hỗn hợp ba cấu tử (a, b, c) có điểm đẳng phí cực tiểu. 
Hỗn hợp đầu F nằm về phía lõm của đường biên giới chưng cắt 


A — Xác định hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy có thể của quá trình tách. 
B~ Vừng chưng cắt (vùng tách: vùng gạch ~ gạch). 
3.3.2.3. Vùng chưng cát ở chế độ hồi lưu hữu hạn 
Ở chế độ hồi lưu hữu hạn, hỗn hợp đỉnh D và hỗn hợp đáy B không nhất thiết phải nằm trên 
cùng một đường chưng cất. Đường biên giới chưng cất trong trường hợp này không phải là một bariê 
chắc chắn đối với quá trình chưng cất. Một số tác giả cho rằng, khi chỉ số hồi lưu nhỏ, biên giới cho quá 
trình chưng cất không trùng với đường biên giới chưng cất. Biên giới chưng cất hiệu dụng không chỉ 
phụ thuộc vào chỉ số hồi lưu mà còn phụ thuộc vào nồng độ hỗn hợp đầu và nồng độ các sản phẩm. 
Trong trường hợp tổng quát, biên giới chưng cất tại chỉ số hồi lưu hữu hạn chỉ có thể xác định được bằng 
phương pháp tính lặp rất phiển phức được sử dụng trong thuật toán tính chính xác tháp chưng luyện. 
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4 0.10 


p = tŨ13 bạr 
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⁄X k 
Z VVMVNÀw 
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Hình 3.24. Xác định biên giới chưng cắt hiệu dụng cho hệ HCUH;O/H,SO, 
khi tách sản phẩm đỉnh của tháp chỉ có đoạn chưng với nỗng độ HCI 18% mọi. 
Ä = Đỏ thị McCabe Thiole; 
B - Biên giới chưng cắt: đường biên giới chưng cất; — — — đường biên giới chưng cắt hiệu 
dụng tại chỉ số hơi nhồ nhất Rowu; —'—'— đường giả đẳng phi. 


Hình 3.24 biểu diễn trường hợp đặc biệt khi trong hệ có một cấu tử không bay hơi: 
hệ HCI/ H,O/H,SO, với pha hơi chỉ chứa HCI và H,O và không chứa H,SO, . Cho hệ trên, phân bố 
nồng độ của các cấu tử có thể xác định được bằng đồ thị McCabe - Thiele tương tự như cho trường hợp 
hỗn hợp hai cấu tử. Ở đây giả thiết hỗn hợp có 18% mol HC (31% khối lượng) được lấy ra làm sản 
phẩm đỉnh của tháp chỉ có đoạn chưng. 
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Nồng độ của axit sunphuarÍc x„ ;ọ, CÓ thể cơi gần đúng là không đổi trong tháp. Tuy nhiên 
nồng độ x„ sọ, trong bình chưng sẽ thay đổi đáng kể do một phần chất lỏng bay hơi. Nổng độ axít 
sunphuaric ở đưới đáy sẽ cao hơn ở trong tháp. Cân bằng vật chất theo cấu tử axít sunphuaric: 

L/G 


XÃ BH;§O¿ "Tj Fề BE 'ŠH;s$O, (3.60) 


Ở đây: L/G ~ hệ số góc của đường làm việc trên đồ thị McCabe - Thiele. 

Tại chỉ số hơi tối thiểu Re„„„ hệ số góc được xác định bằng cách kéo dài đường tiếp tuyến với 
đường cân bằng pha tại giá trị y;„„ =18% zmof (hình 3.24A). Giao điểm của đường tiếp tuyến với đường 
chéo sẽ cho nồng độ của HCi trong hỗn hợp đáy x;.;. 

Trên đồ thị tam giác, đường biên giới hiệu dụng được dựng bằng cách xác định một số điểm có 
tọa độ ( Xpc› pH, so, ) cho một số giá trị của nồng độ axít sunphuaríc. Trên đồ thị McCabe - Thiele, 
đường biên giới chưng cất được biểu điễn bằng các điểm cắt nhau của đường thẳng y„; =(Y„e;} Thống 
với các đường cân bằng pha (đường gạch - gạch) (hình 3.24). 

Trên đổ thị tam giác, đường biên giới chưng cất và đường biên giới hiệu dụng rất gần nhau. 
Khoảng cách lớn nhất giữa hai đường này << 1% mol HCI. Tuy nhiên, một đặc điểm rất quan trọng của 
đường biên hiệu dụng là nó đi qua điểm có nồng độ X„„„ =0 và X„ sọ, #15,8% moi (50% KL) trong 
=0. 


khi đường biên giới chưng cất lại chỉ tiệm cận đến giá trị X, „ 


Ở đây, đường biên giới chưng cất sẽ tạo điều kiện dễ dàng và thuận lợi cho việc xác định gần 
đúng đường biên giới chưng cất hiệu dụng. 

Như vậy, tại bước đầu tiên của quá trình thiết kế sẽ tiến hành xác định các vùng chưng cất ở chế 
độ hồi lưu toàn phần. Tuy nhiên cũng cần phải biết rằng, vùng tách hiệu quả có thể ít nhiều sẽ khác 
vùng chưng cất xác định ở trên. Trong quá trình chỉ tiết hoá công nghệ, đường biên giới chưng cất hiệu 
dụng sẽ được xác định bằng phương pháp mô phỏng chính xác tháp và từ đó có thể đưa ra đánh giá xem 
liệu các chiến lược làm việc khác nhau của tháp có cho phép đơn giản hóa quá trình hay không. 

3.3.2.4. Khả năng nhận sản phẩm tỉnh khiết 

Trong đại đa số trường hợp, tách hỗn hợp lỏng bằng phương pháp chưng cất có thể nhận được 
các sản phẩm tỉnh khiết. Phương pháp đơn giản trình bày dưới đây sẽ cho phép chỉ ra được cấu tử nào 
của hỗn hợp lỏng có thể tách ra được hoặc ở dạng sản phẩm đỉnh hoặc ở đạng sản phẩm đáy chỉ bằng 
duy nhất một phương pháp chưng cất. 

Cơ sở của phương pháp xác định nhanh khả năng tách các cấu tử ở dạng tình khiết này chính là 
các thông tìn về nhiệt độ sôi của các cấu tử (nhiệt độ sôi thấp, sôi trung gian hoặc sôi cao) và các thông 
tin về nồng độ và nhiệt độ sôi của các hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử tạo thành trong hệ. Các thông tin 
trên được thể hiện trên đổ thị tam giác với cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a ở trên đỉnh, cấu tử b có nhiệt độ 
sôi trung gian ở đỉnh đáy bên phải và cấu tử c có nhiệt độ sôi cao ở đỉnh đáy bên trái. Vị trí và kiểu của 
các hỗn hợp đẳng phí (cực đại hoặc cực tiểu) cũng sẽ được thể hiện trên đồ thị tam giác (hình 3.25). 
Tiếp theo, chiều giảm nhiệt độ sôi cũng sẽ được chỉ ra trên các cạnh của đồ thị tam giác bằng các mũi tên. 
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Nếu như các mũi tên trên hai cạnh của một đỉnh tam giác đều có hướng xuất phát từ đỉnh này, thì đỉnh 
này chính là điểm xuất phát của các đường chưng cất (điểm píc trên bể mặt nhiệt độ sôi) và cấu tử 
tương ứng với đỉnh này có khả năng tách được ở dạng tinh khiết chỉ bằng một phương pháp chưng cất 
và ở dạng sản phẩm đáy tháp. Trong trường hợp các mũi tên trên hai cạnh của một đỉnh của tam giác 
đều có hướng hướng vào đỉnh này, thì đỉnh này sẽ là điểm kết thúc của các đường chưng cất (điểm lõm 
trên bể mặt nhiệt độ sôi) và cấu tử tương ứng với đỉnh này sẽ có khả năng tách được ở dạng tinh khiết 
chỉ bằng một phương pháp chưng cất và ở dạng sản phẩm đỉnh tháp. Trong trường hợp tại một đỉnh 
nào đó của đồ thị tam giác, một mũi tên trên một cạnh có hướng đi vào còn mũi tên trên cạnh kia lại có 
hướng đi ra, thì đỉnh này sẽ không phải là điểm xuất phát và cũng không phải là điểm kết thúc của các 
đường chưng cất. Cấu tử tương ứng với đỉnh này, trong đại đa số các trường hợp, không thể tách được ở 
dạng tính khiết từ hỗn hợp ba cấu tử chỉ bằng duy nhất phương pháp chưng cất (xem hàng cuối cùng 
trên hình 3.25). 

Phương pháp trình bày ở trên được thể hiện trên các hình từ 3.25A đến 3.25L. Đối với hỗn hợp 
không có điểm đẳng phí (trường hợp A) chỉ có cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a, và cấu tử có nhiệt độ sôi 
cao c là các điểm kết thúc và điểm bắt đầu của các đường chưng cất (các cấu tử này có thể tách được ở 
dạng tỉnh khiết chỉ cần duy nhất một phương pháp chưng cất: cấu tử a ở dạng hỗn hợp đỉnh tháp và cấu 
tử e ở dạng hỗn hợp đáy tháp). Cho trường hợp 4, có thể dễ dàng phác thảo được đường đi của các 
đường chưng cất và tại góc b trên đồ thị tam giác các đường chưng cất có độ cong rất lớn. Đối với 
trường hợp ð (hệ có điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử a - ở), sẽ chỉ có một cấu tử c có khả năng tách 
được ở đạng tỉnh khiết chỉ bằng một phương pháp chưng cất (ở đạng sản phẩm đáy tháp). Cho các hệ E 
và H, khả năng tách các cấu tử ở dạng tỉnh khiết cũng tương tự như cho hệ 8. Đối với các hệ A, D, F, G 
và I hai cấu tử sẽ có khả năng tách được ở dạng tỉnh khiết. Các hệ có ba điểm đẳng phí hai cấu tử (cùng 
loại cực đại hoặc cực tiểu) sẽ có khả năng tách được cả ba cấu tử ở dạng tỉnh khiết khi sử dụng chỉ duy 
nhất một phương pháp chưng cất. 

Nếu trong hệ có ít nhất hai điểm kết thúc (hoặc có ít nhất hai điểm xuất phát) của các đường 
chưng cất, thì trong hệ sẽ luôn tồn tại các đường biên giới chưng cất. Do các đường biên giới chưng cất 
luôn chạy giữa các píc nhiệt độ sôi (hoặc giữa các điểm lõm của nhiệt độ sôi) nên trên đồ thị tam giác sẽ 
đễ dàng phác thảo được đường đi gần đúng của các đường biên giới chưng cất. Trong các hệ từ G tới ï 
(hình 3.25) sẽ xuất hiện hai đường biên giới chưng cất (một kiểu sống núi, một kiểu thung lũng) và tại 
giao điểm của hai đường biên giới chưng cất kiểu trên sẽ là điểm đẳng phí ba cấu tử kiểu yên ngựa. 

Các hệ từ 7 đến L trên hình 3.25 là các trường hợp đặc biệt, Ở các hệ này, các điểm xuất phát và 
các điểm kết thúc của các đường chưng cất đều rất gần nhau, vì vậy các đường chưng cất đều có độ cong 
rất lớn ở tại hai góc của tam giác. Khi kẻ đường thẳng đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đầu F trên đỗ thị 
tam giác thì dây cung của đường chưng cất (do đường thẳng này tạo thành) sẽ cắt đường chưng cất tại 
các điểm biểu diễn sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy và các sản phẩm này hấu như sẽ là các cấu tử tỉnh 
khiết (cấu tử z và b của hệ J, cấu tử b và c của hệ K, cấu tử b và c của hệ L). Ở các điều kiện làm việc như 
trên, nhiệt độ sôi của các sản phẩm đỉnh cũng như của các sản phẩm đáy đều không phải là các giá trị 
cực trị (cực đại hoặc cực tiểu) nên việc điều khiển tháp có thể sẽ gặp khó khăn. 

Phương pháp xác định nhanh khả năng tách các sản phẩm tỉnh khiết ở đỉnh và đáy tháp sẽ rất có 
ích trong thiết kế các quá trình công nghệ. Các kết quả nhận được bằng phương pháp trên trong nhiểu 
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trường hợp gây rất nhiều bất ngờ. Ví dụ, đối với hệ H trên hình 3.25 chỉ có cấu tử a có nhiệt độ sôi thấp 
nhất có khả năng tách được ở dạng tỉnh khiết trong một tháp chưng cất, nhưng thật đáng ngạc nhiên lại 
ở dạng sản phẩm đáy tháp. Bằng kỹ thuật mô tả ở trên, có thể để dàng chọn được trình tự tách các cấu 
tử tỉnh khiết từ một hỗn hợp lỏng nhiều cấu tử, 


Hình 3.25. Xác định khả năng tách các sản phẩm tỉnh khiết chỉ bằng duy nhất một tháp chưng cắt 
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3.3.3. Chưng cắt hỗn hợp ba cấu tử tại chỉ số hồi lưu nhỏ nhất 

Trong công nghiệp, các tháp chưng luyện thường được ưu tiên làm việc với chỉ số hồi lưu Ry nhỏ 
nhằm giảm tiêu hao năng lượng. Vì vậy, chưng luyện với chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R¿ „ụ, là trường hợp 
đặc biệt cần được quan tâm. Năm 1948 Underwood đã đưa ra phương pháp xác định chỉ số hồi lưu nhỏ 
nhất cho các dung dịch lý tưởng với hệ số bay hơi tương đối đ„ là hằng số. Theo phương pháp của 
Underwood, để tìm Rị „„ cần phải sử dụng phương pháp tính lặp. Dưới đây sẽ đưa ra phương pháp tính 
trực tiếp chỉ số hồi lưu nhỏ nhất và phương pháp này có thể ứng dụng được cho cả các hệ dung dịch 
không lý tưởng. 

Chưng luyện với chỉ số hồi lưu R¿ mịn hoặc chỉ số hơi Re ma được đặc trưng bởi sự tồn tại điểm 
thắt ở trong tháp (điểm cắt nhau giữa đường làm việc và đường cân bằng pha tại R: ma). Tại điểm thắt, 
hơi sẽ ở trạng thái cân bằng pha với lỏng và kết quả là tốc độ chuyển khối giữa hai pha sẽ bằng không. 
Để tiến tới điểm thắt cẩn phải có số bậc cân bằng n của tháp tiến tới vô cùng. Trong chưng luyện hai cấu 
tử tồn tại điểm thắt kép ở cả ngay phía trên và phía dưới điểm tiếp liệu (trừ các trường hợp khi xuất hiện 
các điểm thắt kiểu tiếp tuyến). Trong trường hợp hệ ba cấu tử và nhiều cấu tử, các tình huống xuất hiện 
điểm thắt sẽ phức tạp hơn. Dưới đây sẽ xét các điểm thắt với hai giả thiết sau: 

~ Tỷ số L/G (hệ số góc của đường làm việc) trong từng đoạn của tháp là hằng số, 

~ Điểm thắt kiểu tiếp tuyến sẽ không được xem xét trong phẩn này. 


3.3.3.7. Các điểm thắt trong chưng cắt hỗn hợp ba cầu từ 

Theo kiểu điểm thắt trong chưng luyện sẽ phân biệt ba loại quá trình tách hỗn hợp ba cấu tử và 
nhiều cấu tử. 

Loại 1 (Tách ưu tiên): Ở đây, trước tiên sẽ tách cấu tử có nhiệt độ sôi thấp và cấu tử có nhiệt độ 
sôi cao. Cấu tử có nhiệt độ trung gian sẽ xuất hiện cả trong sản phẩm đỉnh lẫn sản phẩm đáy. Ở loại tách 
này, điểm thắt kép tồn tại ngay cá phía trên và phía dưới điểm tiếp liệu. Nồng độ tại điểm thất Xp¡ bằng 
nồng độ tại điểm tiếp liệu xø (dòng tiếp liệu ở trạng thái lỏng tại nhiệt độ sôi). Khi đó, đoạn luyện và 
đoạn chưng của tháp đều làm việc với chỉ số hồi lưu lỏng nhỏ nhất Rù mịa và chỉ số hơi nhỏ nhất Re mục. 
Trường hợp này tương tự như trong chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử. 


Re, min 


Hình 3.28. VỊ trí của các điểm thắt và các phương thức làm việc của tháp chưng luyện 
ở chế độ hôi lưu lỏng R ưa và chỉ sô hơi nhỏ nhất Re, 
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Loại 2: Ở loại tách này, sản phẩm đỉnh được lấy ra sẽ giàu cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. Đoạn 
luyện của tháp sẽ làm việc với chỉ số hồi lứu lỏng tăng cường (R‹ > Rụ mịa) để có thể cho sản phẩm đỉnh 
tỉnh khiết. Trong khi đó, đoạn chưng sẽ làm việc với chỉ số hơi nhỏ nhất Re ma. Như vậy, ở đây chỉ có 
một điểm thất đơn trong đoạn chưng và ở ngay phía dưới điểm tiếp liệu. Tuy nhiên, nồng độ tại điểm 
thắt sẽ khác nồng độ của hỗn hợp đầu. 

Loại 3: Ở loại tách này, sản phẩm đáy giàu cấu tử có nhiệt độ sôi cao (c) hơn so với trong trường 
hợp tách ưu tiên. Để nhận được sản phẩm đáy có độ sạch cao hơn, đoạn chưng sẽ làm việc với chỉ số hơi 
được tăng cường (Re > Re ma). Trong khi đó, đoạn luyện của tháp sẽ làm việc với chỉ số hồi lưu lỏng 
nhỏ nhất Rự ma, Trong trường hợp này chỉ tồn tại duy nhất một điểm thắt trong đoạn luyện và ở ngay 
phía trên điểm tiếp liệu. Nồng độ tại điểm thắt cũng sẽ khác nồng độ của hỗn hợp đầu. 


3.3.3.1.1. Tách ưu tiên 

Trong tháp chưng luyện ba cấu tử ở phương thức tách tu tiên, có thể dùng trực tiếp các công 
thức dùng để xác định chỉ số hồi lưu tối thiểu cho trường hợp hỗn hợp hai cấu tử để xác định chỉ số hồi 
lưu tối thiểu cho trường hợp chưng luyện ba cấu tử. Vì vậy, công thức (3.31) áp dụng cho cấu tử ¡ của 
hẫn hợp sẽ có dạng: 

Xói T?n, }n 
min ° 


#p~ #p 


Phương trình trên là hệ gồm 3 phương trình tuyến tính áp dụng cho các cấu tử a, ð và c. Ví dụ 


(3.61) 


cho cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất c (ï = c) sẽ có phương trình: 


x _. * 
Rtmin Ä Huế (3.62) 
F 


Fc c 
Theo phương trình (3.61), nồng độ cấu tử a và b trong sản phẩm đỉnh được xác định bằng các 
công thức: 
X⁄pạ = Âm b5 —X }* LAI 
. ˆ ‹ (3.63) 
Xpụ = Ñt min (v5 —*py ) + Ym 
Trên đồ thị tam giác, các phương trình trên biểu diễn một đường thẳng đi qua z„ và y„, và các 
điểm F và điểm D phải nằm trên đường thẳng này. 
Chỉ số hơi tối thiểu R¿„„ =(G/B)„¡„ cũng được xác định một cách tương tự. Từ phương trình 
xác định Rem¡a cho chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử (phương trình 3.39): 
Xp —Xp 
Pr~Xy 


Rút ra được phương trình xác định Remin cho chưng luyện ba cấu tử: 


LG 


Tam. 


ương (3.64) 
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Ấp dụng phương trình trên cho ba cấu tử a, b và c sẽ được ba phương trình tuyến tính. Ví dụ, cho 
cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất a: 


X„, ~%X 
_ Y'Fa Ba = T nó R 
ẨGmin ... TY Xpạ= —ÑGmin (7 — Xa }+ Xp„ (3.65) 
ra ra 


Cho các cấu tử ở và c, phương trình trên cững có thể viết ở dạng tương tự: 
Xpụ = —ÑG mịn [y5 —*p }+ #ị, 
“. —Romn( 7b. —#œ ) + #m, 


Các phương trình trên cũng biểu điễn một đường thẳng đi qua x;, và y;,. Như vậy, cả hai sản 


(3.66) 


phẩm D và B cùng nằm trên đường thẳng đi qua điểm F. Điều này phù hợp với các phương trình cân 
bảng vật chất của tháp chưng luyện (phương trình 3.56). 

Nếu hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng sôi thì x;„= x„„ (phương trình 3.36) và quá trình 
tách ưu tiên sẽ được xác định bởi đường thằng đi qua điểm có tọa độ là nồng độ hỗn hợp đầu x;, và 
nồng độ y„, cân bằng với xz, (hình 3.27). Nếu hỗn hợp đầu là hơi bão hòa thì nồng độ x;„ sẽ là nồng 
độ cân bảng với nồng độ hơi yạ„. Các nổng độ này sẽ là điểm kế tiếp nhau trên đường chưng cất đi qua 
điểm tiếp liệu F. 

Khi tháp chưng luyện làm việc tại chỉ số hối lưu tối thiểu Ñ¿ m¡a và chỉ số hơi tối thiểu Re mịn với 
các điểm thắt tại điểm tiếp liệu, thì vùng tách hỗn hợp ba cấu tử sẽ co về một đường thẳng nằm trong 
vùng tách của chế độ hồi lưu hoàn toàn. Loại đặc biệt của quá trình tách này sẽ được gọi là tách ưu tiên 
và được hiểu theo nghĩa sau: Quá trình tách đặc biệt này đại diện cho một quá trình chắc chắn là tự 
nhiên và được ưu tiên vì quá trình tách đạt được với lượng năng lượng tiêu hao nhỏ nhất trong một 
tháp vô cùng cao. Ở đây, chỉ số hồi lưu có giá trị nhỏ nhất trong tất cả các giá trị có thể của hệ ba cấu tử. 
Tách ưu tiên là một loại tách rất quan trọng. Như sẽ để cập tới trong các phần sau, trong nhiều trường 
hợp, tách ưu tiên là lộ trình thuận lợi nhất để tách hỗn hợp ba cấu tử. 


"AVAVAI 


X⁄v 


¬AA 
VÀ V 


2V V \ 
Hình 3.27. Quá trình tách ưu tiên hỗn hợp ba cầu từ tại chỉ số hội lưu nhỏ nhất Rị mạ 


Cả hai sẵn phẩm của quá trình tách D và B chỉ có thể nằm trên đường thẳng đi qua x„, và Thụ (hỗn hợp 
đẫu vào tháp ở dạng lòng sôi). Vì vậy, vùng tách của quá trình tách ưu tiên bị co vễ dạng một đường thẳng. 
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ứN 
/V vX ^ 
/J/  VX/M V/V vXx 


¬ By, X h 


Hình 3.28. Phân bồ nông độ của lòng ở trong tháp của quá trình tách 
ưu tiên hỗn hợp ba cấu từ tại chỉ số hồi lưu nhỏ nhất Rưưn. 


Các đặc trưng quan trọng nhất của quá trình sẽ là các điểm chuyễn tiếp xrn VÀ Xrs; 
—- Cân bằng vật chắt của toàn tháp; —-—:— Phân bố nỗng độ của lòng ở trong tháp. 


Phân bố nồng độ lỏng ở trong tháp được thể hiện trên hình 3.28 cho trường hợp tách rõ nét (khi đó 
không có cấu tử c trong hỗn hợp đỉnh và không có cấu tử a trong hỗn hợp đáy) cho hỗn hợp lý tưởng. 

Từ vị trí tiếp liệu lên phía trên (đoạn luyện), cấu tử có nhiệt độ sôi cao c được tách trước tiên ra 
khỏi pha hơi. Đường phân bố nồng độ sẽ đạt tới cạnh bên phải của đồ thị tam giác tại điểm xạ; và tại 
đây hỗn hợp ba cấu tử trở thành hỗn hợp hai cấu tử. Từ điểm này đi lên phía trên cấu tử có nhiệt độ sôi 
trung bình b (bây giờ là nhiệt độ sôi cao nhất) bắt đầu được tách ra khỏi hỗn hợp. 

Từ vị trí tiếp liệu xuống dưới cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất a sẽ được tách trước tiên (nhưng 
không phải là duy nhất) ra khỏi hỗn hợp lỏng. Phân bố nồng độ sẽ đạt được cạnh đáy của đồ thị tam 
giác tại điểm x;¿. Từ điểm này trở đi, cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian ở sẽ được tách ra khỏi hỗn hợp 
lỏng cho tới khi đạt được nống độ zx„ của hỗn hợp đáy. 

Như vậy, cho quá trình tách ưu tiên, phân bố nồng độ của lỏng bên trong tháp được đặc trưng 
bởi điểm thắt kép ngay tại vị trí tiếp liệu và trong trường hợp tách rõ nét quá trình này còn được đặc 
trưng bởi các điểm chuyển tiếp xạ, và %;s. 

Nồng độ tại các điểm chuyển tiếp sẽ đễ dàng xác định được trên đồ thị McCabe-Thiele cho cấu 
tử có nhiệt độ sôi thấp a và nhiệt độ sôi cao c. Đây chính là giao điểm của đường làm việc của quá trình 


tách ưu tiên với đường cân bằng pha của hỗn hợp hai cấu tử a - b (hình 3.29) và của hỗn hợp hai cấu tử 
b - c (hình 3.30). 
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3.3.3.7.2. Hệ lý tưởng 

Đối với các hệ lý tưởng, quan hệ giữa nồng độ x„, và nồng độ cân bằng y„, có thể biểu diễn ở 
đạng tổng quát, sau đó được đưa vào công thức (3.61) và (3.64) và dùng để xác định R¿ mịn và Re mịn. 

Cho trường hợp tách rõ nét trong đoạn luyện khi x;, =0, phương trình dùng để xác định R: mạ 
có dạng: 


1 
Rưyn #“———— _ 
Lmín (2„ -1).*„, + (2 ~1)*„; ( ) 
Khi đó phương trình (3.63) dùng để tính x;„ và x„, có dạng: 
(Z„ K 1) Xr, : 
TƯ AI Nu sa Nho . —] 
(Z„ —1)-Xe, + (2, -1)*„ =— nạ tmin (z„ ) 8 n : 
* 68) 
= (z,, -l)x„ 
Do = : : 
(z„ -—l).Xạ, +( ¬ 1) Xpp 


Một cách tương tự có thể nhận được từ phương trình (3.64), phương trình dùng để xác định chỉ 


Xpạ 


TY Xpụ = Ẩn (œ,, ~1)x„; 


số hơi tối thiểu Ñøe mịn cho trường hợp tách rõ nét trong đoạn chưng ( x;„ = 0): 


¬] 
S„ s | 
1+(Ø„ —1).x;„ +(đ„¿ —Ì)X„ 


min “” 


(3.69) 


Xạ _ 


Hình 3.29. Xác định điễm chuyển tiếp xrạ trong đoạn luyện trên đồ thị McCabe - Thiele 
¡ — Tách ưu tiên; lI~ Điểm chuyên tiếp 
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Hình 3.30. Xác định điểm chuyển tiếp x;s trong đoạn chưng trên đô thị McCabe - Thiele 
1~— Tách ưu tiên; II ~ Điễm chuyễn tiếp 


Các phương trình dùng để xác định nồng độ các cấu tử b và c trong sản phẩm đáy sẽ có dạng: 
(#„ ~1)x, 
Xnh = h * 
(œ„ -1).x„ + (,, —1)X„ 
(Z„ , 1) XI; 


(z„ —1).X„, + (2, - 1x: 


(3.70) 


Rc 


Ở đây, nồng độ xạ, được xác định từ giao điểm của phương trình đường q (phương trình 3.23b): 
{p dể: 


_. 
4p ~1 qp —Ì 


y= 


với đường cân bằng pha. Trong trường hợp đặc biệt quan trọng khi hỗn hợp đầu là lỏng sói thì: 


Su (3.71) 
Trong một trường hợp đặc biệt khác, khi hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái hơi bão hòa thì: 


Tp. 
ý Fa '**ac 
Ã ra r= 
—] - 
1+ (z„ =1)y„, +(z„ -1)» 
b (3.72) 
x% #rụ-f3u„ 


: 1+(a —1)y„, +(z„ ly 


Các phương trình (3.67) và (3.69) cho phép xác định trực tiếp chỉ số hồi lưu lỏng R a¡a và chỉ số 
hồi lưu hơi Re mà cho trường hợp tách ưu tiên, Các phương trình này cũng cho phép ước tính sơ bộ chỉ 
số hồi lưu cho các quá trình tách khác của hỗn hợp ba cấu tữ. 
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3.3.3.1.3. Tách cầu tử có nhiệt độ sôi thắp — sản phẩm đỉnh giàu cáu tử có nhiệt độ sôi thấp 

Quá trình tách ưu tiên được để cập ở phần trên là trường hợp đặc biệt của tất cả các phương án 
tách có thể đối với hệ ba cấu tử. Phương án này không cho phép nhận sản phẩm tinh khiết. Trong đại đa 
số các trường hợp, cấu tử tính khiết a hoặc ít nhất là phân đoạn giàu cấu tử 4 cần được tách ra ở dạng 
sản phẩm đỉnh. Các phương án tách này là khả thi và để thực hiện các phương án này, chỉ số hồi lưu 
cũng sẽ phải có giới hạn dưới. 

Hình 3.31 biểu diễn phân bố nồng độ lỏng trong tháp chưng luyện được xác định đựa vào mô 
phỏng chính xác của tháp. Nồng độ cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a trong sản phẩm đỉnh cao hơn so với 
trường hợp tách ưu tiên. Ở đây cũng xét trường hợp tách rõ nét hỗn hợp ba cấu tử khi trong sản phẩm 
đỉnh không có cấu tử có nhiệt độ sôi cao c và trong sản phẩm đáy không có cấu tử có nhiệt độ sôi thấp 
a. Đoạn luyện của tháp ở đây làm việc với chỉ số hồi lưu cao hơn so với chỉ sế hồi lưu tối thiểu nhằm đạt 
được sản phẩm đỉnh tỉnh khiết. Trong phương án tách này có một số hiệu ứng sau đây chưa gặp trong 
chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử cũng như trong phương án tách ưu tiên của hỗn hợp ba cấu tử: 

- Phân bố nồng độ lỏng trong tháp không bao giờ đạt được giá trị nồng độ nồng độ x„, của hỗn 
hợp đầu. Vì vậy, việc trộn hỗn hợp đầu ở đạng lỏng sôi với hỗn hợp lỏng trên đĩa tiếp liệu sẽ tạo ra bước 
nhảy nồng độ. 

- Phân bố nồng độ ở ngay phía trên điểm tiếp liệu trùng với phân bố nồng độ trong phương án 
tách ưu tiên (hình 3.28) và vị trí của điểm chuyển tiếp xrx sẽ không thay đổi. 

~ Trong tháp tồn tại một điểm thắt đơn ở ngay phía dưới của điểm tiếp liệu. Nồng độ tại điểm 
thắt khác nồng độ của hỗn hợp đầu. Điểm thắt nằm trên đường nối điểm chuyển tiếp x;„ và điểm hỗn 
hợp đầu xự;. 

~ Đoạn chưng của tháp làm việc tại chỉ số hơi tối thiểu, trong khi đó đoạn luyện của tháp làm 
việc ở chế độ hồi lưu lỏng lớn hơn R,„„. Dòng lỏng đi vào đoạn chưng của tháp là hỗn hợp của dòng 
lỏng đi từ đoạn luyện xuống với dòng hỗn hợp lỏng đầu. Nồng độ của hỗn hợp lỏng này chính là nồng 
độ tại điểm thất. 

3.3.3.1.4. Tách câu từ có nhiệt độ sôi cao — sản phẩm đáy giàu cầu tử có nhiệt độ sôi cao 

Như đã biết, sản phẩm đáy giàu cấu tử có nhiệt độ sôi cao (thậm chỉ ở dạng cấu tử c tính khiết) có 
thể tách được ra khỏi hỗn hợp ba cấu tử. Để có thể thực hiện được phương án tách này cần phải tăng 
cường chỉ số hơi. Phân bố nồng độ của lỏng của phương án tách này được biểu diễn trên đổ thị tam giác 
(hình 3.32). Trong trường hợp này sẽ có một số hiệu ứng đáng chú ý sau: 

~ Phân bố nồng độ trong tháp luôn khác nồng độ trong hỗn hợp đầu x„,. Ở trường hợp này 
cũng như ở trường hợp đã xét ở trên, sẽ có bước nhảy nồng độ do có sự trộn dòng lỏng đầu với dòng 
lỏng trên đĩa tiếp liệu. 

- Phân bố nống độ ở ngay phía dưới điểm tiếp liệu giống với phân bố nống độ trong 
phương án tách ưu tiên (hình 3.28). Vị trí của điểm chuyển tiếp x;; cũng giống như trong phương án 


tách ưu tiên. 
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- Trong tháp tồn tại một điểm thắt đơn ở ngay phía trên điểm tiếp liệu Nồng độ tại điểm thắt 
*„; khác nồng độ tại điểm tiếp liệu x„,. Điểm thắt sẽ nằm trên đường nối điểm chuyển tiếp #;s Với 
điểm tiếp liệu x;,. 

~ Đoạn luyện của tháp làm việc tại chỉ số hồi lưu R, „.., trong khi đó, đoạn chưng làm việc tại chỉ 
số hơi lớn hơn Rạ„„„. Dòng hơi đi vào đoạn luyện có nồng độ bằng nồng độ cân bằng pha với nồng độ 


tại điểm thắt x„„. 


CA \VA (/ S% Số 
ÁN ¿v ^ suy, 
JAVAVIVA 


: B,xg, s12 


Hình 3.31. Tách sản phẩm đỉnh giàu cầu tử có nhiệt độ sôi thắp a từ hỗn hợp ba cầu từ tại chỉ số hơi 
nhỏ nhất Reman trong trường hợp chỉ có điểm thắt đơn ở ngay phía dưới đĩa tiếp liệu 
Đường cân bằng vật chát của tháp 
®-s-e-s Đường phân bố nông độ lỏng trong tháp 
—.—.— Đường hỗn hợp tại điễm tiếp liệu 
!— Điểm thẮ! đơn 


⁄4)AVAVAV 
T1 9208 


XTs 


Hình 3.32. Tách hỗn hợp đáy giàu cầu từ có nhiệt độ sôi cao c từ hỗn hợp ba cầu từ tại chỉ số hỗi lưu 
nhò nhất RLom trong trường hợp chỉ có điểm thắt đơn ở ngay phia trên điểm tiếp liệu 


¡~ Điểm thẮt đơn 
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3.3.3.2. Xác định vị trí điểm thắt 

Trong phương án tách tu tiên, nồng độ tại điểm thắt bằng nồng độ trong hỗn hợp đầu (như 
trong chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử). Tuy nhiên, trong trường hợp tổng quát của chưng luyện ba cấu 
tử, nống độ tại điểm thắt khác nồng độ trong hỗn hợp đấu. Để xác định nồng độ tại điểm thất có thể sử 
dụng đặc điểm sau đây của điểm thắt: điểm thắt luôn nằm trên đường nối điểm chuyển tiếp x„ với 
điểm hỗn hợp đầu x;. Đường này sẽ do phân bố nồng độ ở ngay phía trên hoặc ngay phía dưới điểm 
tiếp liệu quyết định. Như đã chỉ ra trên hình 3.28, 3.31 và 3.32, đoạn đường phân bố nồng độ này cho 
phương án tách ưu tiên, phương án tách cấu tử có nhiệt độ sôi thấp và phương án tách cấu tử có nhiệt 
độ cao là như nhau. Đây là điểu khá ngạc nhiên vì các phương án trên làm việc tại các chỉ số hồi lưu 
lỏng R, và chỉ số hơi R„ khác nhau. 

Cho các trường hợp tách rõ nét, phân bố nồng độ ở trong tháp có ba điểm đáng chú ý: Điểm thắt 

x„¡; điểm chuyển tiếp xr„ trong đoạn luyện và điểm chuyển tiếp x;¿ trong đoạn chưng. Tại điểm thắt 

cả ba cấu tử trong lỏng và trong hơi đều ở trạng thái cân bằng pha. Tại điểm chuyển tiếp trong đoạn 
luyện x;„, nồng độ trong pha hơi và pha lỏng của hai cấu tử a và b ở trạng thái cân bằng pha (điều này 
không đúng cho cấu tử có nhiệt độ sôi cao c và tại điểm chuyển tiếp x;„ trong hỗn hợp luôn có một 
lượng nhỏ cấu tử c). Một cách tương tự tại điểm chuyển tiếp xr; của đoạn chưng, nồng độ trong pha 
lỏng và pha hơi của hai cấu tử ở và c ở trạng thái cân bằng pha (điểu này không đứng cho cấu tử có nhiệt 
độ sôi thấp 2). 

Trên đồ thị tam giác, cho điểm chuyển tiếp, theo quy tắc đòn bẩy (hình 3.33), có thể viết được 
phương trình sau: 


lạ. âụ _ (3.73) 
Gr dịp tđ‡y 

Tương tự cho điểm thắt 
Lạ ._ đụ _ (3.24) 
G„- dị, +đ,p 


Hình 3.33. Ý nghĩa hình học của điêu kiện (L7 G}y =(L/Gjp. Điều kiện này được thỏa mãn khi các điểm 
biểu diễn trạng thái của lòng và hơi nằm trên hai đường song song 
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Tỷ số 1/G là hệ số góc của đường làm việc và nếu chấp nhận giả thiết lưu lượng các dòng mol L 
và G là hằng số thì cho hai điểm thắt và điểm chuyển tiếp tỷ số trên sẽ bằng nhau. Như vậy: 
tr = Tb. hoặc đụ = Si, hoặc; (4 = (#] (3.75) 
VN, đự tđy - đẹp +địp đjp (jp 
Điểu này có nghĩa là cho hai điểm thắt và điểm chuyển tiếp tỷ số đi/d; bằng nhau. Điều kiện trên 
sẽ được thỏa mãn đối với các hệ lý tưởng khi hệ số bay hơi tương đối không phụ thuộc vào nhiệt độ. 
Cho các hệ này đường nồng độ cân bằng pha y; sẽ song song với đường nồng độ lỏng +,. 
Trong các hệ lý tưởng, nếu đường nồng độ lỏng x, là đường thẳng thì đường nồng độ hơi cân 


bằng y, cũng sẽ là đường thẳng (hình 3.34A). 


Ẫ 


ẨN/N/X/XZX & 
JAY/ 9A 2VAY¿//AVAY, 
GSGXXXX) 


Xụ.ÿ) —Ð> b 


Hình 3.34. Cân bằng pha lòng ~ hơi của hệ lý tưởng ba cầu từ 
A ~ Nắu đường trạng thái lỏng là đường thăng thì đường trạng thái hơi cũng sẽ phải là đường thẳng. 


B— Tại điểm bắt kỳ x, của hỗn hợp lỗng tý tưởng luôn có hai hướng song song khác nhau của cân bằng pha 
lông = hơi. 
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Trong trường hợp tổng quát, các đường lỏng và đường hơi không song song với nhau. Trong 
trường hợp hai đường lỏng và hơi song song với nhau thì cho mỗi cặp điểm x, và HÀ có hai hướng song 
song (hình 3.34B). Các phân bố nồng độ bát đầu từ điểm thắt bắt buộc phải đi theo hướng riêng được 


xác định bằng điều kiện: 


dx, đy, 
——-# 3.76 
đxy, đụ, lào 


Ở đây: 4y; và dy, - vì phân toàn phần của nồng độ cân bằng pha và được tính theo công thức: 


ẩy, = DA ĐC huy, 


l â 
(3.77) 
đy, BE du, + đy, 
XỔ ÔXy 
Kết hợp các công thức (3.76) và (3.77) sẽ được công thức: 
đx, _ÑÓ (dx„ !ảx g)+C, (328) 
dxy,  C;(dx,!dxs)+C 
â * * * * 
Ở đây ký hiệu: CẴ= 2; G=Ÿ“, Q2, c<e? 
Ô%, Ôxg Ô%, Ô%p 
Sau khi sắp xếp lại sẽ được công thức sau: 
2 
dx dx 
C +j +(C(—C “=|—€;=0 3.79 
(#) (c, J0] ; (3.79) 
Phương trình bậc 2 trên có nghiệm: 
2 
vx, -G h ŒC,—=Q: LÓ (380) 
dày 2G; 2G G 


Đối với các hệ lý tưởng, các biểu thức dùng để tính các thông số C,, C,, C, và CC, có đạng: 


2 N? - (380 
_ (1—2„)-*p-Zw 
3 N 
Cỏ tụ, Ũ kú (z„ T l).X;, ) 
4 N2 


Với N=l1+(#„ —)X„ +(đ„ —1)*w 
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Đại lượng N chính là mẫu số của công thức dùng để xác định đường cân bằng pha và đại lượng 
này không cần thiết phải tính vì nó sẽ bị triệt tiêu trong công thức tính đx„ /dx, (3.80). 

Đường phân bố nồng độ nằm giữa điểm chuyển tiếp x; và điểm hỗn hợp đầu x¿, là một đường 
thẳng. Tương tự cho các sản phẩm giàu cấu tử có nhiệt độ sôi thấp trong các hệ lý tưởng, đường phân 
bố nồng độ cũng là đường thẳng (hình 3.31). 

Trong các hệ không lý tưởng, đường cân bằng pha lỏng - hơi không phải là đường thẳng và vì 
vậy không tồn tại hướng theo đó đường nồng độ lỏng và đường nồng độ hơi cân bằng là các đường 
thẳng song song với nhau. Trong các hệ này đường cong phân bố nồng độ ở vùng lân cận của điểm tiếp 
liệu sẽ dần tiến đến đường thẳng (hình 3.25). Do điểm thắt bao giờ cũng nằm ngay gần điểm tiếp liệu 
(hình 3.35) nên vị trí của điểm tiếp liệu có thể coi là vị trí gần đúng khá tốt của điểm thắt. 

Đối với các hệ không lý tưởng, các đạo hàm riêng của đường cân bằng pha sẽ được tìm gần đúng 
bảng phương pháp tính: 


Ay' Ay, Ay, Ay, 
ĐI S=ˆ ' C =2 § G 1, .n (3.82) 
4a *h =£0nsỉ b Xa z=rconst a Xg “=con$† b Xa =const 


Để tính được các thông số C\, C,, C; và Œ, cần phải xác định cân bằng pha tại điểm tiếp liệu 

xạ, và thêm hai điểm nữa. Thường chọn: 
Ax,=0,{x„,=ym,]; và - Axy=0,lÝxm -yn) (3.83) 
Để tính chính xác hơn các đạo hàm riêng có thể dùng phương pháp giải tích khi có quan hệ cân 
bằng pha lỏng - hơi ở dạng công thức. Khi đó cẩn thiết phải lấy đạo hàm của hệ số hoạt độ ;,. Đây 
thường là các biểu thức rất dài của một số mô hình cân bằng pha lỏng — hơi sử dụng enthalpy dư (Ví dụ: 


mô hình Wilson...). Danh sách các công thức và các mô hình cân bằng pha lỏng - hơi được Taylor và 
Kooijman liệt kê khá chỉ tiết (năm 1991) (xem chương ]). 


gcetone (0) 
58.2 'C 


Đẳng phí 
cực tiều 


783C Xi Xrs 64.6 `0 
ethohol {c) methanol (b} 


Hình 3.35. Đường cong phân bó nông độ giữa điểm chuyễn tiếp 
và điểm tiếp liệu trong các hệ không lý tưởng 
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ÁAXXXXXX) 
ÁXã) ŠÓCXXX A 
YaYV.Yava' 


€ vo b 


Hình 3.36. Quỹ tích của các điểm thắt trong các quả trình tách rõ nót. 
Điểm thắt chỉ có thê nằm trên một trong hai đường thằng trên 


1 — Quỹ tích của các điểm thắt cho trường hợp tách sản phẩm giàu cầu tử có nhiệt độ sôi thắp. 

2 — Quỹ tích của các điểm thắt cho trường hợp tách sản phẩm giàu cầu từ có nhiệt độ sôi cao. 

3~ Điểm thắt cho quá trình tách “ưu tiên”. 

Như vậy, điểm thắt hoặc nằm tại điểm tiếp liệu hoặc nằm trên một trong các đường thẳng thỏa 
mãn điểu kiện song song và gần với điểm tiếp liệu (hình 3.36). Vị trí chính xác của điểm thắt trên đường 
quỹ tích của các điểm thắt có thể xác định dựa vào điểu kiện làm việc của một trong các đoạn của tháp 
tại chỉ số hồi lưu R,„„„ hoặc chỉ số hơi Re „„ . Nống độ của sản phẩm của đoạn tháp này phải nằm trên 


đường thẳng đi qua điểm thắt x„„ và điểm nống độ pha hơi cân bằng LÀN (hình 3.37, 3.38). 


XS 
XS xà 
X3 XXxXX3X^ 


Hinh 3.37. Xác định vị trí của điễm thắt trên đường quỹ tích của các điểm thắt cho trường hợp tách sản 
phẫm giàu cầu tử có nhiệt độ sôi tháp. Nông độ x,„, #m và x„, phải nằm trên cùng đường thẳng. 
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/ x2 
/X/ ` 

ÁXXX 
2Y4YAVAV\ 


Hình 3.38. Xác định vị trí của điểm thắt trên đường quỹ tích của các điểm thắt cho trường hợp (tách sản 
phẩm giàu cầu từ có nhiệt độ sôi cao. Nông độ Xg, tọị và xp, phải nằm trên cùng đường thẳng. 


Một đặc điểm quan trọng là sản phẩm đỉnh giàu cấu tử có nhiệt độ sôi thấp phải là hỗn hợp hai 
cấu tử, nếu không khi đó sẽ không có điểm chuyển tiếp. Trong khi đó hỗn hợp đáy có thể là hỗn hợp ba 
cấu tử. 

Tương tự, trường hợp hỗn hợp đáy giàu cấu tử có nhiệt độ sôi cao thì hỗn hợp này phải là hỗn 
hợp hai cấu tử và hỗn hợp đỉnh có thể là hỗn hợp ba cấu tử. 

3.3.3.3. Xác định chỉ số hồi lưu lỏng tối thiễu Ruư„ và chỉ số hơi tối thiểu Re, 

Về nguyên tắc, chỉ số hồi lưu lỏng tối thiểu R, mịn Về Chỉ số hơi tối thiểu RÀ_..„ cho phương án 
tách ưu tiên có thể xác định theo công thức (3.61) và (3.64) bằng cách thay nồng độ hỗn hợp đầu xạ, 
bằng nồng độ tại điểm thắt X„- 

Đối với các hệ lý tưởng, cho phương án tách sản phẩm đỉnh giàu cấu tử để bay hơi, công thức 
dùng để xác định chỉ số hơi tối thiểu có dạng: 


-1 
ữ 
lu = ———————“————— —| ,84 
CHẾ Km. | GIÉI 
Công thức tính chỉ số hồi lưu lỏng Rt am Tút ra được tử công thức (3.26) mô tả quan hệ giữa chỉ 
số hồi lưu lỏng tối thiểu R, ... và chỉ số bơi tối thiểu Ro„„ạ - Cho phương án tách sản phẩm đáy giàu 
cấu tử có nhiệt độ sôi cao, công thức dùng để xác định chỉ số hồi lưu tối thiểu sẽ có dạng: 
1 
——=—— .——- 
(Z„¿ ~1),„ +(Z„„ — 1)x„ 
Đối với các hỗn hợp không lý tưởng, các phương trình cơ bản ( 3.61) và (3.64) sẽ được áp dụng để 


xác định chỉ số hồi lưu Â¿ „ụ, và chí số hơi Re „a. Cho phương án tách sản phẩm đỉnh giầu cấu tử có 
nhiệt độ sôi thấ , phương trình (3.64) có dạng: 


(3.85) 


R mìn "° 
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: 
Xpị — %g¡ 


L. TNMHUOEEAN (3.86) 
#pị ." Xạ; 
Cho phương án tách sản phẩm đáy giàu cấu tử có nhiệt độ sôi cao phương trình (3.61) có dạng: 
Ấp í -#, j 
Ât min = —: : (3.87) 
Ÿp¡ ~ Xu, 


Đế áp dụng được các công thức trên cẩn phải xác định được nồng độ tại điểm thất x„„. Việc xác 
định được nông độ tại điểm thất xạ; đôi khi khá phiển phức vì vị trí của điểm thắt trên đường quỹ tích 
của các điểm thắt chỉ xác định được sau một số lần tính bằng phương pháp lặp. 

Thủ tục tính lặp phiển phức trên có thể tránh được nếu các điểm thiết YẾU X„, y„, X„/ VÀ y„, 
được chiếu lên cạnh bên phải của đồ thị tam giác theo cách sao cho điểm *; Và x„„ có chung điểm 
chiếu x„. Như vậy, phép chiếu được thực hiện theo hướng song song của đường cân bằng pha lỏng - 
hơi (xem hình 3.39) và theo phương trình (3.80). 


Từ hình 3.39 rút ra được: 
k. #Ä¿.=P, 
bng ), = R, min " P e (3.88) 
Xp, . Tạ 
" ˆ 1 
Ở đây: hy 


(z„ —1)X„, + (đ, -]) Xrỹ 


XP T đơn (2„ " 1).xp, 


` » » * 2 « 
đ„y +(đ¿y — 1)(R: TẤpa ) đ„, + (Z„ — LÍ R m, + Xpạ ) _ Xpu/ 
2(2„ = 1) (Rhmn + 1) 2 (%„ " 1) (Rixn + )) (2„ -1)(Ri. + J) 
Phương trình (3.88) chủ yếu được áp dụng cho phương án tách sản phẩm đỉnh giàu cấu tử có 
nhiệt độ sôi thấp và ít sử dụng hơn cho phương án tách ưu tiên (nghĩa là x„„ > X. ). Như vậy, chỉ số hồi 
lưu cho phương án tách sản phẩm đỉnh giàu cấu tử có nhiệt độ sôi thấp bao giờ cũng cao hơn so với 
phương án tách ưu tiên. 


Cho phuơng án tách sản phẩm đáy giàu cấu tử có nhiệt độ sôi cao, phương trình dùng để xác 
định chỉ số hơi tối thiểu có dạng tương tự: 


ng 


R Xy —#%wp 


3.89 
...= * 
¬l 
: Ớ, 
..=l ———————-——-] 
Ở đây: min mm | 


(z„. = Gụ, ) -Šrò 


Là #„ ~(L+(đ„ ~1)*„ +(œ —!)x„) 


1> (đ =(g„, vzu) - [1~(%e~1(R„ +xx)) z 
' 2(% -Ủ(R6„u + 1) 2(ø„, —1)(Roe„ #1) („ -1) (Rs„ + )) 
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⁄XN*⁄/ /V` 
AXXXX CS X 
TAVÂ VÀ VÀ VÀYÀVAÀYV AVÀY/ 


XYp.Y) ——t> mm : 


Hình 3.39. Chiếu các trạng thái của hỗn hợp đầu xr, và của điểm thắt xạ; 
theo hướng song song của đường cân bằng pha lỏng — hơi 


rÀ /N 
CX XXOXX^ 
cX XXC^XX S) 


Hình 3.40. Phạm vỉ ứng In của các phương trình dùng để xét định chỉ số hồi lưu nhỏ nhất Rưun 
và chỉ số hơi nhỏ nhất Rem,„. Các sản phẩm giàu cầu tử có nhiệt độ sôi thắp hoặc sản phẩm 
giàu cầu tử có nhiệt độ sôi cao phải là các hỗn hợp hai cầu tử 


†~ Tách ưu tiên 
Đối với các hệ không lý tưởng cẩn phải áp dụng các phương trình (3.61) và (3.64) vì đây là các 
phương trình cơ bản. 


Để áp dụng các công thức trên cần phải xác định nồng độ hơi cân bằng và hướng song song của 
cân bằng pha lỏng - hơi. Đây là công việc phiển phức hơn so với trường hợp xác định Ñy „xa › nhưng 
chiến lược xác định R„„„ về cơ bản cũng giống như trường hợp xác định R, 


Các công thức đưa ra trong phần này cho phép xác định được chỉ số hồi lưu lỏng và chỉ số hơi tối 
thiểu cho tất cả các phương án tách ưu tiên. 
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Chỉ số hồi lưu lỏng tối thiểu và chỉ số hơi tối thiểu cho các phương án tách cấu tử có nhiệt độ sôi 
thấp và phương án tách cấu tử có nhiệt độ sôi cao cũng có thể tính được nếu như các sản phẩm đỉnh và 
đáy là các hỗn hợp hai cấu tử hoặc là một cấu tử tinh khiết. Phạm vi ứng dụng của các phương trình 
trên được thể hiện bằng vùng bôi đậm trên hình 3.40. Phạm vi này hẹp hơn so với vùng tách (không bao 
gồm phần bôi nhạt). Mặc dù vậy, các phương trình này có thể cho các giá trị gần đúng khá tốt của chỉ số 
hồi lưu lỏng và chỉ số hơi tối thiểu ngay cả ngoài phạm vi ứng dụng của chúng. 


Ví dụ 3.3: Chỉ số hơi tối thiểu cho quá trình tách nitơ tính khiết từ hỗn hợp ba cấu tử Nitơ 
(Acgông/Ôxy.. 
Xác định chỉ số hơi tối thiểu R.„„ 


(b)/Ôxy (c). Biết các hệ số bay hơi tương đối ø„ =4,032, ø,„ =1,339. Nồng độ hỗn hợp đấu: 


cho quá trình tách nitơ từ hỗn hợp ba cấu tử Nitơ (a)/Acgông 


rạ=0,25, x„ =0,3. Nông độ sản phẩm: x„, =1,0, x„, =0,05. Hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái 


lỏng sôi (qy =1). 


Bài giải 
Theo phương trình (3.88): 
: Ị 1 
“ma —“z——z=H1 
Thmn (Z„ —1)x;„ +(„ —1)x„  (4,032-1)0,25+(1,339—1)0,3 ở 
#pạ = Ñÿ my (đ„¿ ~1).x„, = 1,1632(4,032—1)0,25 = 0,8817 
.„= đc 4.032 _ 2 n2 
day, 1,339 
, + * ` ? 
._ %,+(đ„„~ 1)(Rimw + *p) đ„, +(đ„„ ~ D(Riaa k “2 SA 
74 —=—--=-—T..../..ố. .. YcỔ — “—=S==;.."../.-. 6. "ma c6 
2(Z¿„ ~1)(R;„„ +1) 2(Z„ —1)(Rj„„ +1) (Z„ —1)(R;„„ +1) 
‹_ 3,0112+(3,0112—1)(1,1632+0,8817) - 
;== 2(3,0112~1)(1,1632 + 1) 


3,0112+(3,0112—1)(1,1632+0,8817) 
2(3,0112—1)(1.1632+1) 


y„ =0,5736 


_ 0881730112 — _ 
(3,0112—1)(1,1632+1) 


(P91 vn m2 0 0Ì... chà ca ĐỢC TỘj 
Lmáa mm? 0,8817 —0,5736 


Theo phương trình cân bằng vật chất của tháp chưng luyện: 


D_ Xe, —Xg, _ 0,25~0,05 _o 20g 


F Xpa—#pa  1,0-0,05 
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Theo phương trình (3.26): 


D 
1 0,2105 
RGmin =— S (Rinn )“TCa2ios (b61+1)=0,696 


1l—— 


Nhận xét: Chỉ số hơi làm việc trong ví dụ 3.2 R„ = 1,1 cao hơn Jgm„ạ khoảng 40—50%., 


3.3.4. Lượng nhiệt cần thiết cho quá trình chưng luyện hỗn hợp ba cấu từ 
Lượng nhiệt tối thiểu cẩn cho quá trình chưng luyện có thể đánh giá được nếu biết giá trị của chỉ 
số hồi lưu lỏng Ñ, „ụ„ và chỉ số hơi tối thiểu R... 
Lượng nhiệt cần cấp cho thiết bị đun bay hơi tháp: 
Qạ =?.G'`=r.R..B (3.90a) 
Lượng nhiệt cần lấy đi ở thiết bị ngưng tụ hơi trên đỉnh tháp: 
Q¿ =—r.G=-r(R, +1). D (3.90b) 
Hai phương trình trên hoàn toàn tương tự như trong trường hợp chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử. 
Nếu hỗn hợp đầu vào tháp ở đạng lỏng sôi thì lượng nhiệt lấy đi trong thiết bị ngưng tụ trên đỉnh 
tháp bằng lượng nhiệt cấp cho thiết bị đun bay hơi ở đáy tháp (Qe|=|Qs|=Q). Lượng nhiệt Q cẩn thiết 
cho quá trình chưng luyện tỷ lệ thuận với ẩn nhiệt hóa hơi r (giả thiết các cấu tử có bằng nhau), với 
lượng sản phẩm đáy B, sản phẩm đỉnh D, chỉ số hồi lưu lỏng R, và chỉ số hơi R;. Lượng nhiệt cần thiết 
cho quá trình chưng luyện sẽ nhỏ nhất khi tháp làm việc với các chỉ số hồi lứu nhỏ nhất Rima và chỉ số hơi 
nhỏ nhất Ra„i„. Ở chế độ này, số bậc cân bằng (số đĩa lý thuyết) của tháp sẽ tiến tới vô cùng. 


3.3.4.1. Lượng nhiệt cần thiết cho quá trình chưng cắt hỗn hợp ba cầu tử theo phương 
án tách ưu tiên 


Đối với quá trình tách rõ nét (không có cấu tử có nhiệt độ sôi cao trong sản phẩm đỉnh (x„„ =0) 
và không có cấu tử có nhiệt độ sôi thấp trong sản phẩm đáy (Xu= 0)), phương trình cân bằng vật chất 
của tháp theo cấu tử a có dạng: 


Fxợ„ = DU, (3.91) 
Theo phương trình (3.63): 
X ba = 1 min (22 kẽ _ Xã . (3.92) 


Kết hợp các phương trình (3.90a, 3.91, 3.92) sẽ được phương trình sau: 


SP (R¿ min 1)Xạ, 


—- 


: P (3.93) 
TU (7z, ~Xk„ ) † yr„ 


Ở đây: Âhạ = — 
#r.—Xp, 
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Đối với các hệ lý tưởng vì: 
Š. a ] 
tmín T1 rrrrmwwrrvr 
hã (z„ -1)*p, +(a,„ =1) 
X nạ = Ẩ tín (z„ — ]) Ấn 


Xpp = Ñt ma (œ„ » 1) Xœ 


nên: 


Gáy 1+(2„„—~1)x;, +(% —1)X„ 


(3.94) 
Z„—l 


Fr 
Trong trường hợp x„„ =0 (hỗn hợp hai cấu tử), phương trình trên sẽ có dạng tương tự như 
phương trình (3.47) cho chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử: 


Qnh = + Xà (3.95) 
Ø„—l 


by 2, 
Như vậy, trong trường hợp hệ ba cấu tử lý tưởng, khi hệ số bay hơi tương đối ø =const thì năng 
lượng cần thiết cho quá trình chưng luyện sẽ là hàm tuyến tính của thành phần hỗn hợp đầu xạ,. 


3.3.4.2. Lượng nhiệt cân thiết cho quá trình chưng luyện hỗn hợp ba cấu tử theo ` 
phương án tách cầu tử có nhiệt độ sôi thấp 


Như đã trình bày ở trên, đối với hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử, có thể tách được cấu tử có nhiệt độ 
sôi thấp a ở dạng sản phẩm có nồng độ cao hoặc sản phẩm tỉnh khiết. Nhìn chung, phương pháp chưng 
luyện thường được sử dụng để có thể nhận được các chất tỉnh khiết, vì vậy, phương án làm việc này của 


tháp chưng luyện sẽ đặc biệt quan trọng. Trong trường hợp tách rõ nét ((xp„ =0) và (x;„ = 0) ) phương 
trình cân bằng vật chất của tháp sẽ có dạng (khi xp„ #1): 
D~Fxu. (3.96) 
Kết hợp phương trình này với phương trình (3.90b): 
Q=|Q,|=r.(R, +1).D 
sẽ được phương trình: 
me ((R.... ), + 1) Xrạ (3.97) 
Ở đây giá trị của (Ra ), được tính theo công thức (3.88). 
Do giá trị của chỉ số hồi lưu tối thiểu (R;„„„), cho phương án tách cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a 


luôn cao hơn chỉ số hồi lưu tối thiểu của phương án tách ưu tiên nên lượng nhiệt tiêu hao trong trường 
hợp này cũng sẽ cao hơn. 
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3.3.4.3. Lượng nhiệt cần thiết cho quá trình chưng luyện hỗn hợp ba cấu từ theo 
phương án tách cầu tử có nhiệt độ sôi cao 

Một phương án quan trọng khác của quá trình tách hỗn hợp ba cấu tử bằng chưng luyện đó là 
phương án tách cấu tử có nhiệt độ sôi cao ở dạng sản phẩm đáy. Trong trường hợp tách rõ nét 
(*» = 0} và (x„ = 0) ), phương trình cân bằng vật chất của tháp có dạng ( x„„ # 1): 


B=Fx,s (3.98) 
Kết hợp phương trình này với phương trình cân bằng nhiệt lượng (3.90a) sẽ được phương trình sau: 

Sa —(Rou, Xử (3.99) 
Ở đây: (Re } được xác định theo phương trình (3.89). 


Trong trường hợp này, lượng nhiệt cần cấp cho quá trình cũng sẽ cao hơn so với phương án tách 
ưu tiền. 

Ngược lại với phương án tách ưu tiên, trong các phương án tách các cấu tử có nhiệt độ sôi thấp 4 
ở dạng sản phẩm đỉnh và cấu tử có nhiệt độ sôi cao c ở dạng sản phẩm đáy, năng lượng cần cho quá 
trình sẽ không là hàm tuyến tính của nồng độ hỗn hợp đầu. Vấn để này sẽ được trình bày chỉ tiết hơn 
trong các phần tiếp theo. 


3.4. CHƯNG CÁT NHIÊU BẬC HÕN HỢP NHIỀU CÁU TỪ — MÔ HÌNH TÓNG QUÁT 
CỦA THÁP CHƯNG LUYỆN HÕN HỢP NHIÊU CÁU TỪ 

Từ khi có các máy tính với cấu hình mạnh, nhiều mô hình có độ phức tạp cao dùng để mô phông 
chính xác tháp chưng luyện đã được phát triển. Hầu hết các mô hình này đều được xây dựng dựa vào 
khái niệm đĩa lý thuyết (bậc cân bằng) [Thiele ~ Geddes, 1933). Tuy nhiên, quan điểm về số đơn vị 
chuyển khối ngày càng trở nên quan trọng và được chú ý nhiều hơn trong những năm gần đây [Krishna 
~ Murthy và Taylor, 1985; Taylor và các cộng sự, 1993; Gorak, 1990]. 

Trong mô phỏng chính xác của tháp chưng luyện đều cần phải tiến hành đánh giá các thông số 
nhiệt động của tháp. Các kết quả nhận được khi mô phỏng tháp chưng luyện sẽ là sự phụ thuộc của 
phân bố nồng độ của từng cấu tử, của phân bố nhiệt độ và của lưu lượng dòng lỏng và dòng hơi trong 
tháp vào số bậc cân bằng (đĩa lý thuyết). Các mô phỏng chính xác điển hình của tháp hiện tại chưa đề 
cập tới các vấn để của dòng hai pha và các vấn để về chuyển khối trong các tháp thực tế, mặc dù các vấn 
để này thường gặp trong thiết kế các tháp. 


3.4.1. Mô phỏng chính xác tháp chưng luyện hỗn hợp nhiều cấu từ 

Để mô phỏng chính xác các tháp chưng luyện, các tác giả [Wang và Henke 1966, Holland 1963, 
Goldstein và Stanfeld 1970, Naphtali và Sandholm 1971, Block và Hlegner 1976 và 1977] đã có những 
đóng góp rất quan trọng trong việc xây dựng các mô hình chính xác của tháp chưng luyện. Cho tới thời 
điểm hiện tại, các mô hình của tháp đã được phát triển chỉ khác nhau chủ yếu trong việc sử dụng các 
phương pháp tính lặp và cụ thể là trong việc chọn các biến lặp (ví dụ như chọn phân bố các dòng pha, 
hoặc chọn phân bố nồng độ và kiểu thuật toán lặp). Một số ít mô hình đã để cập tới sự phân lớp pha 
lỏng trong tháp [Block và Hegner 1976] và phản ứng hóa học trong pha lỏng [Block và Hegner 1977). 
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Mô phỏng chính xác tháp chưng luyện nhiều cấu tử về mặt toán học là rất phức tạp. Vì vậy, việc 
tự viết các chương trình tính tháp theo các mò hình trên sẽ gặp rất nhiều khó khăn. Một số công ty đã 
phát triển các phần mềm mô phỏng tháp chưng luyện và các phần mềm này hiện có bán hoặc cho thuê 
(Ví dụ: các công ty Aspen, Science Simulation, Process, Design 2000....). 

3.4.1.1. Mô hình tông quát của tháp chưng luyện — Hệ phương trình MESHI (Material 
balance — phase Equilibrium — mole fraction Summation and energy balance (H)) 

Các phương trình MESH cho bậc thứ j được xây dựng dựa vào khái niệm bậc cân bằng [Henley 
và Seader 1981]. Cho bậc cân bằng (hình 3.41) có thể viết được các phương trình sau đây: 


G, Lựa 


† 


| 
SG,j boổi 


Y,J. tị, ĐỊ, he, Xi, Đ~n, Địa Đụ, 


Zíj. Í, b lP,j 
Fị ,j: t, Đị, Re Q 


ỲI, J‡?: LÊN Pị.\, | 
he, J+1 

Ì 

Gia L 


Hình 3.41. Sơ đồ bậc cân bằng dùng để xây dựng mô hình MESH 


- Cân bằng vật chất cho cấu tử ¡=1...k: 


Latä + G1 †Ê Tu -Ẳ + Š)X,, (G; + Š„)#u„ =0 (3.100) 
- Cân bằng pha cho cấu tử í =1....k : 

uy ~Kj*„j =9 (3.101) 
với K,,=f(t»P,„us2u) 


- Tổng nồng độ phần mol trong pha lỏng và pha hơi: 
Cho cấu tử ¡ =1....k : 


k 
5 xu—L0=0 (3.102) 


/=l 


k 
3;,;—b0=0 (3.103) 


#=l 
- Cân bằng nhiệt lượng (cân bằng enthalpy): 
La + le rà + Fhg,; — tế + Su hị, -ÍG, + Su: +Q,=0 (3.104) 


với hụ =/(t›P»x„) và họ =/(t„P,.yu„}- 
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Chỉ số ƒ trong các phương trình trên chạy từ j = 1 đến ƒ = øở. Số phương trình của MESH cho tháp 
có ø bậc cân bằng và hỗn hợp có k cấu tử sẽ là ø (2k+3). Cho tháp có 50 bậc cân bằng dùng để tách 
hỗn hợp 5 cấu tử thì số phương trình của MESH sẽ là 650. Ngoài ra, cũng cần phải có các phương trình 
phức tạp để tính hệ số cân bằng pha lỏng - hơi K,, enthalpy của lỏng h, và enthalpy của hơi hự.. 

Hệ phương trình (3.100) + (3.104) của MESH có dạng giống hệ phương trình tuyến tính không 
liên kết. Tuy nhiên, đo ngay cả với hệ lý tưởng hệ số cân bằng pha K, vẫn là hàm phi tuyến của nhiệt độ 
nên việc giải hệ phương trình trên sẽ gặp khó khăn. Khi nhiệt độ càng thay đổi nhiều thì mức độ không 
tuyến tính của hệ phương trình trên càng tăng lên, Thêm vào đó, do các phương trình trong hệ liên kết 
với nhau nên khi có thay đổi nhiệt độ do thay đổi nồng độ của một cấu tử trong hỗn hợp tạo ra sẽ dẫn 
đến sự thay đổi nồng độ của các cấu tử khác (thay đổi này thông qua hệ số cân bằng pha K, = /(") } 
Trong các hệ không lý tưởng, mức độ không tuyến tính của hệ phương trình trên còn cao hơn nữa do 
hệ số cần bằng pha K, không những chỉ phụ thuộc vào nhiệt độ mà còn phụ thuộc rất phức tạp vào 
nồng độ. Do hệ số cân bằng pha K, của cấu tử ¡ phụ thuộc vào nồng độ của tất cả các cấu tử nên các 
phương trình của hệ MESH sẽ liên kết mạnh hơn cho các hệ không lý tưởng. Khi mức độ phi tuyến của 


các phương trình MESH rất cao thì hệ phương trình có thể có nhiểu nghiệm (ví dụ như cho hệ phương 
trình bậc hai) [Bekiaris, Meski và cộng sự 1993]. 


Số phương trình của MESH có thể được giảm xuống bằng cách sử dụng khái niệm dòng cấu tử 
cho tất cả các dòng: 


k =bÙjXei 8 G0 =2, (3.105) 
sử dụng các đại lượng dòng cấu tử j, và g, sẽ đặc biệt có lợi khi lưu lượng các dòng pha G và LL 
thay đổi dọc theo chiểu cao của tháp vì sự thay đổi của lưu lượng các dòng pha sẽ làm thay đổi nồng độ 
của các cấu tử. Hậu quả là cân bằng vật chất theo cấu tử í sẽ phụ thuộc vào nồng độ của tất cả các cấu tử. 
Hiện tượng này sẽ tránh được khi sử dụng lưu lượng dòng cấu tử ƒ,; và 8Lj- 
Khi sử dụng dòng cấu tử, các phương trình MESH có đạng sau: 


Mu =2 * 8a + §u ~kj +Sj)— eu (I+Ss,)=0 

Bụ, =8uồ11, —K.1„2_.sø,/=0 

di =f(lu-ak,»i,s=sẽe,>fP,) (3.106) 
H, =h„,.Ö1, ¿ä *hẹ, T» #ù thyŠ) !ạ— 

¬„31,(t+3,) “lu, 316, L+8g)*Q,=0 


với hụj=f(elut) và - hạ,=/(gg,,°) 


Số phương trình MESH khi sử dụng dòng cấu tử sẽ giảm xuống còn ø (2k + 1). 
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Các hàm số H,, ẤM, và E, là các hàm sai số và giá trị của các hàm này sẽ là thước đo mức độ sai 
lệch của các đại lượng Ï,., g,,, f, so với nghiệm của các phương trình trên (do nghiệm của các phương 
trình trên chính là bộ giá trị của các biến thỏa mãn điểu kiện H ¡=0, M,=0 và E,=0 [Naphtali và 
Sandholm, 1971]). 

Ở đây, phải nhấn mạnh sự phụ thuộc của các hàm trên vào các biến sau: 

M. =ƒ ca hp Ếụp ñtsyi) 
l.=ƒ[lsulio sống ếpl J) (3.107) 
H, 1. #l han đp lupee đơn ŠjJtmh ẩtj› Ổ/?e% ẩk,j‡p tạ tụ Đụ} 

Như vậy, các hàm trên chỉ phụ thuộc vào các biến của bậc j và các bậc kế cận 7—I và j+1. Riêng 
quan hệ cân bằng pha chỉ phụ thuộc vào các thông số của bậc j. Các phương trình cân bằng vật chất của 
cấu tử ¡ chỉ phụ thuộc vào lưu lượng của cấu tử này, trong khi đó, các hàm của cân bằng pha và của 
cnthalpy lại phụ thuộc vào tất cả các cấu tử. 

3.4.1.2. Các thông số đầu và điều kiện làm việc của tháp 

Để mô phỏng chính xác tháp chưng luyện nhiều cấu tử cẩn phải tiến hành chọn các thông số đầu và 
điều kiện làm việc của tháp theo một số phương án. Phương án sau đây là phương án thường được chọn. 

Phương án điển hình nhất: Khi các thông số đầu của tháp bao gồm số đĩa lý thuyết của tháp n, vị 
trí đĩa tiếp liệu ø„ (có thể có một vài vị trí tiếp liệu) và trong trường hợp cần thiết phải có vị trí đĩa lấy 
sản phẩm phụ. Trong trường hợp tháp có lắp đặt các thiết bị ngưng tụ và đun bay hơi trung gian thì vị 
trí và nhiệm vụ của các thiết bị này cũng phải được xác định rõ. 

Các điều kiện làm việc của tháp sẽ bao gồm chỉ số hồi lưu lông R, (hoặc chỉ số hơi ÑQ ) hoặc các 
đại lượng tương đương, tải nhiệt của các thiết bị ngưng tụ và đun bay hơi, lượng sản phẩm đỉnh và đáy 
tương đối _ và h , cũng như đòng lỏng phụ $, và dòng hơi phụ S¿ được lấy ra khỏi tháp. 

Trong đại đa số các trường hợp, không nên định đồng thời tải nhiệt cho cả thiết bị ngưng tụ và 
thiết bị đun bay hơi vì chúng thường phụ thuộc rất nhiều vào nhau. Khi đã chọn thông số đầu là chỉ số 
hồi lưu R, thay cho tải nhiệt của thiết bị ngưng tụ thì hàm enthalpy của đĩa trên cùng ( = 1) và của đĩa 
dưới cùng (7 = n) có thể được thay thế bằng các phương trình sau: 

k 
H,= XI —R,Ð „8ú “0 
; : (3.108) 


Khi chọn R„ làm thông số đầu của tháp thì hàm enthalpy của đĩa thứ nhất và đĩa thứ ?t sẽ có dạng: 
k š 
H => .Øu -D=0 
L 


: ' (3.109) 
H, =2 Ea Re}. =0 
i ỉ 
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Giải hệ các phương trình MESH sẽ nhận được các phân bố nhiệt độ và phân bố lưu lượng dòng 
của các cấu tử. Khi đó, nồng độ và lưu lượng của sản phẩm đỉnh và của sản phẩm đáy cũng sẽ được 
xác định. | 

Nếu nồng độ của các sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy chưa đáp ứng được độ tỉnh khiết yêu cấu 
thì sẽ lặp lại mô phỏng tháp bằng việc thay đổi các thông số đầu và (hoặc) điểu kiện làm việc của tháp. 

Do việc giải hệ phương trình MESH rất phức tạp, vì vậy, không nên đưa độ tinh khiết của các sản 
phẩm vào các thông số đầu để từ đó tìm ra số bậc cân bằng theo mô hình MESH của tháp. 

3.4.1.3. Các phương pháp giải hệ phương trình MESH 

Để giải hệ phương trình MESH có thể sử dụng một số chiến lược khác nhau. Các chiến lược hiện 
có được chia thành ba nhóm: 

1- Giải tuần tự các phương trình từ đĩa sang đĩa [Lewis và Matheson, 1932] 

2 - Giải tuần tự từng phần của hệ phương trình MESH [Wang và Henke, 1966] 

3 - Giải đồng thời tất cả các phương trình MESH. Hiện nay, đây là phương pháp được sử dụng 
phổ biến nhất. 

Phương pháp tính từ đĩa sang đĩa đã được minh họa trong ví dụ 3.2. Đây là phương pháp rất dễ 
thực hiện nhưng trong nhiều trường hợp quá trình tính không ổn định do phải sử dụng thủ tục lặp. 
Ngoài ra cũng còn có thể gặp một số vấn để khi tính các hệ có chứa các cấu tử có nhiệt độ sôi rất cao 
hoặc rất thấp (vì khi đó nồng độ của các cấu tử này trong hỗn hợp đỉnh tháp hoặc đáy tháp sẽ rất nhỏ). 

Theo phương pháp giải tuần tự từng phần thì hệ phương trình MESH được chia ra thành các 
nhóm phương trình. Trong đó, một nhóm sẽ được coi như ở dạng bài toán chung còn các nhóm khác 
được cơi như các bài toán nhỏ phụ thuộc vào bài toán chung. 

3.4.1.3.1. Phương pháp giải đồng thời các phương trình MESH 

Để giải hệ phương trình phi tuyến có thể sử dụng phương pháp Newton - Raphson cải tiến 
[Naphtali và Sandholm, 1971]. Phương pháp này có ưu điểm lớn là nó cho phép tăng tốc độ hội tụ của 
quá trình lặp khi tiến dần tới nghiệm của hệ phương trình. 

Thuật toán Newton — Raphson là một thủ tục lặp rất hiệu quả dùng để giải các hệ phương trình 
phi tuyến có liên kết. Trong ví dụ 3.4 sẽ áp dụng phương pháp Newton — Nang để giải hệ phương 
trình phi tuyến gồm hai phương trình bậc hai ƒ và ƒ,. 

Để áp dụng phương pháp Newton - Raphson, trước tiên cẩn phải chọn các giá trị gần đúng ban 
đầu của nghiệm cẩn tìm +; = x¡; và +; = x;;. Tiếp theo, tiến hành tuyến tính hóa các phương trình phi 


tuyến ở vùng lân cận của các giá trị x;; và x;s bằng chuỗi Taylor của các hàm số: 


GÑ % ° 
lở l4)» lã}» By ) 
(3.110 
% LẠC 
“(5)=- (me 
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Đối với các số gia Ax, và Ax, hệ phương trình trên là hệ tuyến tính với các ma trận hệ số 4, và 
B ) như sau: 


CI0-18 
Ôx\ Ôx, 


_ _~. 
A¡ = DA và 5-2) 


Ôx, Ôx; 


Nghiệm của hệ phương trình tuyến tính trên sẽ là: 


Ax, " AX 
(3.111) 
A*#, = Am 
Từ đây sẽ tìm được nghiệm gân đúng của hệ phương trình phi tuyến: 
+ =#t„ +Áx 
1m+1 1m Lm (3.112) 


#2 mai “2m + ÂX‡ 

Do hệ phương trình tuyến tính chỉ là hệ gần đúng của hệ phương trình phí tuyến nên nghiệm tìm 
được chỉ là nghiệm gần đúng. Để tăng độ chính xác của nghiệm gần đúng tìm được cần phải lặp lại 
quá trình giải ở trên bằng cách lấy các giá trị gần đúng tìm được #,„„; và x;„„„¡ làm các giá trị đầu. 
Hình 3.42a thể hiện sự phụ thuộc của các giá trị của hàm ƒ, và ƒ; vào số lần lặp. Các giá trị này tiến 
gần đến giá trị không với tốc độ tăng dẫn. 


Số lần lặp 


Hình 3.42a. Giải hệ hai phương trình phí tuyến bằng phương nháp Newton — Raphson. 


hile:fdeulun.Woptz Sen 


Ví dụ 3.4: Giải hệ hai phương trình bậc hai bằng phương pháp Newton - Raphson 
Hệ phương trình: 
#=3(x? +x7—10x, —L4x, +23=0 


ƒ, =xj =2 =x; +3=0 


Bài giải 
Øf Ø% Ấp „3. -., ð, _ = 
— Tí — ÒÔÖ= —10; =ỐÕx —14; =2x ĐH =-] 
1¬ Tính Ốt 6%, n 2 ôx, 1 ôx, 


2 - Chọn giá trị đầu x¡ạ =0, x;; =0. 
3 - Chuỗi Taylor của hệ: 


Ẳ -lã]a» 'lấ J: =0 
Si 


Ồx; 
+ % Ax,+ Ÿ% Ax, =0 
Øx Ồx, 
4 ~ Thủ tục lặp: 


m=0 
Tại các giá trị: Z¡ =#¡p =0, x; =x;¿ =0, hệ có dạng: 
23~10Ax, —14Ax, =0 
3—2Ax, —1.Ax, =0 
Rút ra: Ax, =1,0555 Ax, =0,88888 


X¡ =#¡¿ + Âx¡ =0+1,0555 =1,0555 
%¿ =#;¡ + Ax; =0 +0,88888 = 0,88888 


#\¡ =#⁄¡ =1,0555 
%;¿¡ =*; =0,88888 


Hệ có dạng: _5,7129~3,6666Ax, —8,6666Ax, =0 
1,1141+0,1111Ax, —1,0Ax, =0 
Rút ra: Ax=—0,85177 — Ax,=1,0195 


*ị¡ =1,0555—0,85177 =0,20377 
*#; =0,88888 +1,0195 = 1,9084 


XI¿ = #¡ =0,20377 
#;; =x, =1,9084 
Hệ có dạng: 
5,2950~8,7773Ax, —2,5493Ax, =0 
0,72552—1,5924Ax, ~1,0Ax; =0 
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Rút ra: Ax, =0,73033 Ax, =— 0,43748 


và Xị~— 9,93410; Xaạ= 1,4709, 


X;; =xị =0,03410 
#;;y =x, =1,4709 


Hệ có dạng: 
2,1743— 4,3953Ax, —5,1742Ax; =0 
0,53338—0,13 178Ax,— 1,0Ax; =0 


Rút ra: A*x; =— 0,15767 Ax; =0,55416 
và x¡ =0,77643 +; =2,0251 
Tương tự: 
m =4 x¡ =0,98684 #4; =1,9559 
m=5 #, =0,99551 x; =1,9998 
m =6 +¡ =0,99999 +; =l,9999 
m=7 x¡ =1,0 #¿ =2,0 


Do số lượng phương trình MESH rất lớn nên để tiện lợi, thuật toán Newton — Raphson được viết 
ở dạng ma trận. Nếu các phương trình và các biến được nhóm theo số thứ tự của các bậc cân bằng thì 
ma trận các đạo hàm riêng cần cho phương pháp Newton - Raphson sẽ được thể hiện ở dạng rất tiện lợi 
cho việc tính toán. Khi đó, số lượng phép tính và dung lượng bộ nhớ cần cho quá trình tính toán sẽ 
giảm mạnh. 


Véc tơ biến X: 


%; *; =[I 2eenlkas L2 se #x2»t; ] 

X= với (3.113) 
*ÿ 4=) sedldfigvfbjsÐ | 
X„ X„= Lí "`... ] 
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Véc tơ hàm FÈ: 


E R =[Mia-...Mv»EQ-..Bia,H, | 
E E.e| MusuẤt 22,22 se, } 
F= với (3.114) 
ở B.=[Mu~.Ms Bi 1H, | 
F 
h Ð {| MU eM Ea .H, | 


Với các ký hiệu trên, chuỗi Taylor của các hàm số ở vùng lần cận của giá trị gần đúng X„ có dạng: 
F(X„)+/{(X„).AX=0 (3.115) 
Ở đây: J - ra trận Ƒacobi của các đạo hàm riêng = của tất cả các hàm số theo tất cả các biến. 


Ở đạng tổng quát ma trận Jacobi được thể hiện trên hình 3.42b 


ÔN 2 2B 2h câR ôn 
Ôuy Ôx  Ôx” ÔX, - ÔX„_¡ Ồx„ 
ðE, ôE- ðE SE ØE ộE, 
Ô%q\ẹ Ôx,  Ôx, ÔX„ ; Lo TẾ) Òx, 
9Rồ 2h ðF SE ðF 6F, 
Ôx  ôxy - ôx, 7" ÔX„.; ÔX„¡ Ồx„ 
Ị=E 
BE: 9F n—L GIn ÒF n—ì DU, ÔF 
xô cô ”””” ây, cô, ôx, 
“ha. ẽ 
Ôx, Ôx, ôx, ””” ôx,. ôm, Ôn, 


Hình 3.42b. Dạng tổng quát của ma trận Jacobi bao gồm rỶ ma trận con (n— số bặc cân bằng của tháp) 


: : 3 L2) 2 
Ma trận này có m x ø! số hạng t3 {ø — số bậc cân bằng của tháp). Mỗi một số hạng là một ma 


trận con của các đạo hàm riêng của tất cả các hàm số của một bậc theo tất cả các biến. Mỗi ma trận con 


có (2k +1) phần tử (ở đây k ~ số cấu tử). Như vậy, ma trận Jacobi có tất cả gử (2k+1) phần tử. Ví dụ, 
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khi tách hỗn hợp 5 cấu tử trong tháp có 50 bậc thì số phần tử của ma trận Jacobi là 302.500. Tuy nhiên, 
như sẽ chỉ ra dưới đây, đa số các phần tử trên đều bằng không. 

Các phương trình (3.115) tạo thành hệ phương trình tuyến tính đối với AX, Hệ phương trình 
này có thể giải bằng phương pháp nghịch đảo ma trận với ma trận nghịch đảo ÿ !: 


AX=-F(X„).J'(X„) _(3.116) 
Giá trị gần đúng của các nghiệm của hệ phương trình phi tuyến (3.114) được tìm theo công thức: 
X mm =X„ +AX (3.117) 


Ở đây: AX - các giá trị hiệu chỉnh tìm được theo phương trình (3.116). Nếu như các hàm F là 
tuyến tính thì các giá trị hiệu chỉnh này sẽ làm cho các hàm số nhận các giá trị bằng không. 

Đối với các hàm phi tuyến, X„.. là các giá trị gần đúng của nghiệm, vì vậy, để tăng độ chính xác 
của các giá trị này thì thủ tục tính toán ở trên cần phải được lặp lại. 

Do số biến và số phương trình MESH rất lớn nên thủ tục giải các phương trình này rất phức 
tạp và tốn nhiều thời gian. Chi tiết hơn về phương pháp giải các phương trình MESH xem trong 
phần sau đây. 


ôE 4 ÔF.¡ Su Ciị Chi 


ÔF n1 Hị zi—Ì 
r" ôx, ôx, saEbboosds 
ôP,  ðP  ôF, 


ôx, ô, ôx; .......ahs*YA. 


Hình 3.43. Ma trận dacobi của tháp chưng luyện 
Ma trận có cầu trúc ba đường chéo với n + 2(n= 1) ma trận con khác không. 


3.4.1.3.2. Ma trận Jdacobi 
Trong trường hợp tổng quát, ma trận Jacobi là ma trận có kích cỡ rất lớn (hình 3.42b). Tuy 
nhiên, trong hệ phương trình MESH sử dụng các hàm đã biến tính của tháp chưng cất, các hàm F, chỉ 


phụ thuộc vào các biến của ba bậc kế tiếp nhau (J—1), j và (J +1), vì vậy chỉ có các số hạng nằm trên 
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ba đường chéo (đã được đặt trong đường bao trên hình 3.43) lấy các giá trị khác không. Tất cả các số 
hạng còn lại (nằm ngoài đường bao) sẽ lấy các giá trị bằng không. Như vậy, ma trận Jacobi trong trường 


hợp này sẽ có dạng đặc biệt - đạng ba đường chéo. Do các số hạng Bà là các ma trận con hoặc là ở 


đạng các khối nên ma trận Jacobi trong trường hợp này được gọi là ma trận khối ba đường chéo. 
Ma trận ba đường chéo có ñ+2(n—1) các ma trận con khác không, với mỗi ma trận con có 


(2k+1Ÿ phần tử. Nhiểu phần tử trong số này lại lấy các giá trị bằng không. Ma trận con cho số hạng 


=_. (đây là các đạo hàm riêng của các hàm số của bậc thứ j7 theo các biến của bậc thứ ( - 1) được thể 


jI 

hiện trên hình 3.44). Trong ma trận con này đại đa số các phẩn tử đều lấy giá trị không vì các hàm của 
bậc thứ j chỉ phụ thuộc vào các thông số trạng thái của lỏng tại bậc thứ (7 - 1) như lưu lượng dòng cấu 
tử ï,_, và nhiệt độ £,_,. Ví dụ, như đã thấy từ phương trình (3.107), cân bằng vật chất của cấu tử ¡ chỉ 
phụ thuộc vào lưu lượng của chính cấu tử này tại bậc thứ (j -1) -Trong khi đó hàm cân bằng pha lại 
không phụ thuộc vào bất kỳ biến nào của bậc thứ (7 - 1), còn hàm enthalpy lại phụ thuộc vào cả lưu 
lượng dòng lỏng và nhiệt độ ? 4 của bậc thứ ( j -1) . Như vậy tất cả các phần tử (trừ các phần tử nằm 


trong các đường bao) của ma trận con trên hình 3.44 đều lấy giá trị bằng không. 


Hình 3.44. Cấu trúc của các ma trận con thuộc đường chéo 
ở phía trên đường chéo chính của ma trận dacobi. 
Số lượng các phần từ khác không sẽ bằng n + 2(n — 1). 
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Hình 3.45. Cầu trúc của các ma trận con trên đường chéo chính. 
Số lượng các phần tử khác không sẽ bằng & + ðk + † 


Ma trận con cho số hạng = (đây là các đạo hàm riêng của các hàm số của bậc thứ theo các 
} 
biến cũng của bậc này) được thể hiện trên hình 3.45. Theo phương trình (3.107), cân bằng vật chất cho 


cấu tử ¡ chỉ phụ thuộc vào lưu lượng dòng lỏng và dòng hơi cũng của cấu tử này. Trong khi đó, hàm cân 
bằng pha E„ lại phụ thuộc vào cả lưu lượng dòng lỏng, lưu lượng dòng hơi và nhiệt độ của bậc thứ j 
này. Tương tự, hàm enthalpy cũng sẽ phụ thuộc vào các lưu lượng dòng lỏng, đòng hơi và nhiệt độ tại 
bậc thứ j này. Trên hình 3.45, các phần tử khác không của ma trận con sẽ được đặt trong các đường bao. 

mm; 


Ma trận con cho số hạng (đây là các đạo hàm riêng của các hàm số của bậc thứ 7 theo các 


mì 

biến của bậc thứ (/ + 1)) được thể hiện trên hình 3.46. Các hàm của bậc thứ j chỉ phụ thuộc vào các 
thông số g,,,, và f,,, của dòng hơi tại bậc thứ Ợ + 1). Các phương trình cân bằng vật chất của cấu tử í 
chỉ phụ thuộc vào lưu lượng dòng hơi ø,,, cũng của cấu tử í tại bậc thứ (j+1) . Trong khi đó, hàm 
enthalpy H, lại phụ thuộc vào cả lưu lượng dòng hơi g,; và nhiệt độ £,., tại bậc thứ (+1). Các 
phẩn tử trên của ma trận con sẽ lấy các giá trị khác không và được đặt trong các đường bao trên hình 
3.46. Tất cả các phần tử còn lại của ma trận con đều lấy giá trị bằng không. 
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Hình 3.46. Cắu trúc của các ma trận con trên đường chéo 
ở phía dưới đường chéo chính của ma trận Jlacobi. 
Só lượng các phân tử khác không sẽ bằng 2K + 1 


Mỗi ma trận con trên đường chéo phụ có 2k+1 phần tử khác không. Trong khi đó, các ma trận 
con trên đường chéo chính có kÌ+5k+1l phẩn tử khác không. Tổng cộng, ma trận Jacobi có 
2(n—1).(2k+1) +nỆ? +5k+ 1) phần tử khác không, Nếu trong hệ có 5 cấu tử và tháp có ø = 50 bậc, sẽ 
chỉ có 3628 trong số 302500 phần tử khác không. Điều này có nghĩa là khoảng 99% số phần tử của ma 


trận Jacobi sẽ lấy giá trị bằng không. Vì vậy, áp dụng các phương pháp biến đổi các ma trận thưa sẽ đem 
lại hiệu quả rất cao khi tiến hành giải hệ các phương trình MESH (Naphitali và Sandholm, 1971]. 


3.4.1.3.3. Các đạo hàm riêng 
Để thành lập được ma trận Jacobi cần phải tính được các phần tử khác không của các đạo hàm 
riêng = cho tất cả các hàm số. Các kết quả tính toán được dẫn trong bảng 3.1. 


Các đạo hàm riêng của các phương trình cân bằng vật chất A4 ụ được xác định rất đơn giản. Các 
đạo hàm riêng này lấy các giá trị + 1, - (t + $) hoặc — (t + $ạ) : 

Việc lấy đạo hàm riêng của các hàm cân bằng pha sẽ phúc tạp hơn vì cẩn phải lấy đạo hàm của 
các tích của các hàm số và chỉ có một số ít trong số các đạo hàm này có thể lấy được bằng phương pháp 
giải tích. Trong bảng 3.1 có dẫn các đạo hàm riêng của các hệ số cân bằng pha K, theo các biến: nồng 


độ của lỏng, nồng độ của hơi và nhiệt độ. Các biểu thức cụ thể của các đạo hàm này phụ thuộc vào dạng 
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cụ thể của phương trình dùng để mô tả cân bằng pha lỏng - hơi (hoặc ở dạng sử dựng enthalpy dư như 
trong phương trình UNIQUAC, UNIFAC... hoặc sử dụng các phương trình trạng thái như phương 
trình Redlich Kwong...). 


Trong đại đa số các trường hợp, để xác định các đạo hàm riêng của các hàm số thường sử dụng 
phương pháp số để tính gần đúng theo công thức: 
ôF _ ƒ(X+AX)- ƒ(X~AX) 


(3.118) 
ðx 2.AX 


Bảng 3.1. Đạo hàm riêng của các hàm cân bằng vật chất, 
cân bằng pha và các hàm enthalpy 


Hàm cân bằng vật chất XMM, : 


âM., ðM.,. ôM,, âM., 
in Ta... na. 
KT ÔÌ, 58, 8. 


Hàm cân bằng pha E,: 


ĐB,, ĐK, k 
ỉ _ l, Ấz =K Ô &z„ 
l5” nï Šj—” l5z d) về ý tj`E » lj 


z=l 


Ở đây: ổ,„ =1 cho ¡ = m và ð „=0 cho ỉ # m 


SE, , * 
ls 2„È lấn ôg rÌu$s„~ b/° k 
mm z= mị z¬ 


Hàm enthalpy H: 


ôH, 6h, . 4 k 2H. ôm ,Ìẻ 
L..+h..; |—=Ì= j2 ỰNN, 
ti Ea m | » zj¬ T Tụ ï¬ lm. ôt,- » #ij~I 


(š)-IE)t--x)es) 
(52): lẾ¬ 2|(#,}0+s.)- 57J(Š£,)4es. 


ôH, | |Sh 8H, (hạ 
/ XU 2c kesbz, 41 

Ÿz}; the, +] Ea | l2 sài, j+\ 
l): na “lŠ “ ” Ôt„u Ôt,.. cu 


Các công thức trên được sử dụng để tính đạo hàm riêng của các hàm cân bằng pha, của các hàm 
enthalpy của lỏng h, và enthalpy của hơi hạ (đặc biệt theo các biến là nồng độ của lỏng và của hơi). 
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Đo hệ số cân bằng pha có thể tính theo công thức K, = tr và vì áp suất hơi phụ thuộc nhiều 


t 
vào nhiệt độ (trong khi đó hệ số hoạt độ 7, thường rất ít phụ thuộc vào nhiệt độ) nên đạo hàm riêng 
của hệ số K, theo nhiệt độ có thể tính gần đúng khá tốt theo công thức áp suất hơi bão hòa của Antoine 


H2 
Tu)» Ze [^- B, lận (3.119) 
l5 LAI SN: (t+Œ,) (t+€, 


Đạo hệ riêng của các hàm enthalpy của lỏng h, và enthalpy của hơi h„ theo nhiệt độ có thể tính 
gần đúng theo công thức: 
0h, Ôh„ 
——Ì|=C à |——|=C . 3.120) 
mì l. ) Ƒ 
Ở đây C,,Cạ - nhiệt dung riêng của hỗn hợp lỏng và hỗn hợp hơi. Các đại lượng C,,C„ trong 
nhiều trường hợp thường được coi là không phụ thuộc vào nhiệt độ. 


3.4.1.3.4. Chọn các giá trị đầu của các biến 

Khi sử dụng phương pháp Newton - Raphson, việc chọn các giá trị đầu của các biến số có ảnh 
hưởng rất lớn đến quá trình hội tụ về nghiệm của hệ phương trình phi tuyến. Nếu các giá trị đầu của các 
biến được chọn tốt thì quá trình giải bằng phương pháp Newton - Raphson sẽ hội tụ nhanh về nghiệm. 
Trong trường hợp ngược lại, tốc độ hội tụ về nghiệm của hệ sẽ rất thấp (và trong một số trường hợp, 
quá trình tính lặp có thể bị phân kỳ). Một trong những khả năng chọn các giá trị đầu hợp lý của các biến 
là dựa vào đường chưng cất đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đầu E. 

Khi số bậc cân bằng ø của tháp tăng lên thì sự hội tụ của quá trình giải hệ phương trình MESH sẽ 
càng gặp nhiều khó khăn hơn. Trong những trường hợp này thường sử dụng chiến lược giải hệ bằng 
cách bắt đầu với một số lượng bậc khá nhỏ (một vài bậc). Sau khi quá trình giải đã hội tụ sẽ bắt đầu tăng 
dần số bậc của tháp và đồng thời khi đó sẽ chuyển phân bố nhiệt độ và phân bố đồng trong tháp từ số ít 
bậc lúc đầu sang số bậc đã tăng lên theo nguyên tắc tỷ lệ. Sau khi chuyển, các phân bố này sẽ được chọn 
làm phân bố đầu và quá trình giải hệ phương trình sẽ được lặp lại. Chiến lược trên sẽ được áp dụng một 
số lần cho tới khi đạt được số bậc cân bảng chỉnh xác của tháp. 


3.4.2. Ứng dụng phương pháp Newton — Raphson để giải hệ phương trình MESH 
biên tính cho chưng luyện hỗn hợp ba cấu tử 

3.4.2.1. Hệ ba cầu tử Methanol/Ethanol/1 — Propanol 

Các thông số đầu của tháp bao gồm: Số bậc cân bằng của tháp +4, vị trí đĩa tiếp liệu nạ , lượng sản 


D 
phẩm đỉnh : trang thái nhiệt động của hỗn hợp đầu (4, ) và chỉ số hồi lưu Ry. 


Quá trình giải hệ phương trình MESH của hệ ba cấu tử bằng phương pháp Newton - Raphson 
được thể hiện trên hình 3.47. 
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đường chưng cắt đi qua điễm 
B~ Phân bá nông độ trong tháp có số bậc cân bằng n = 20 khi phân bồ nông độ cho trường hợp n = 10 được 
chọn làm phân bó nông độ đầu. 


p= I bar 


/J/VMA 
“⁄ A/NVXÀ 
DU v00) 
XX XI 


⁄XXXxxXX) 
2AJAVA\ 


c 
9720 xụ —t ?8.3 'U 
1~proponol ethowol 


B 


JQVSAJVVVNA, 


Hình 3.47. Phân bô nông độ của hệ MethanoU/EthanoU1 - Propnanol ở trong tháp chưng luyện 
uà xác định phân bô nồng độ trong tháp bằng phương pháp lặp (phương pháp Newton ~ Raphson)} khi 


tiếp liệu F được chọn làm phân bó nông độ đâu cho tháp có số bậc cân bằng n = 10. 


Các giá trị đầu của trạng thái lỏng và trạng thái hơi trong tháp được xác định dựa vào các kết quả 
tính đường chưng cất đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đầu F. Lưu lượng các dòng cấu tử ở trong tháp sẽ 
xác định được từ nồng độ của lỏng x; và nồng độ của hơi y, khi chấp nhận giả thiết lưu lượng các dòng 
lỏng và dòng hơi đi trong tháp là một hằng số. 

Phân bố nồng độ đầu được biểu diễn trên hình 3.47A với chỉ số “0”. Phân bố nồng độ nhận được 
sau lần tính lặp thứ nhất được biểu diễn trên đồ thị tam giác với chỉ số “1”. Chỉ số “2” được ký hiệu cho 


hlg:Jliaulbun.hapfo:0tg 


phân bố nồng độ nhận được tại lần tính lặp thứ hai. Phân bố nồng độ này hầu như trùng với phân bố 
nồng độ nhận được của lần tính lặp thứ tư. 


— _ n =40 
p= 1 bar A, DỰ 203 
HAVA N s24 
IAVÀVÀ` 
AVAVAY 
/ / V/V MJZÈZ` 
ST -AVAYAVAVYAYA 
DAVAVÀYAVAVAVA. 
lAVAYd( VAVAVAV YA 
JAVÀVÀYV ÂV. TÍ VÀVÀVÀ 
.OOQWQSMSXXX 
97.2 'Ê Xọ ——+> 78.3 'C 
1~proponol ethanol 
G 
methonoi 
p= l1 b0 9 845 'Ệ 5 
n; "2! 
Ö/P a 03 
\/ ` -† 
AXXX,, 
;Â VÀ VÂY J4 VÀVÀ `. 
Nivavay,v:vav.V 
#AVAYAY:VA722 
DJAVAY/22-.VAYAVA VÀ 
DA 24Ý/2TÀ\ VÀ VAVAVA\ 
°gợa €12ð„y — 672 78.3 '( s 
1†~propanol ethonoi 
D 


Hình 3.47 (tiếp theo) 


C ~ Phân bô nông độ trong tháp có số bậc cân bằng n = 40 khí phân bồ nỗng độ cho trường hợp n = 20 
được chọn làm phân bó nồng độ đầu. 


D ~ Phân bồ nỗng độ trong tháp có số bậc cân bằng n = 40 khi đường ch át đi lẩu, diễn hỗ 
hợp đâu F được chọn làm phân bồ nỗng độ đầu, : l2 22202222 0120662 

Hình 3.47B biểu diễn các kết quả tính phân bố nồng độ bằng phương pháp Newton - Raphson 
trong tháp chưng luyện có số bậc cân bằng mr = 20. Ở trường hợp này, phân bố nồng độ nhận được cho 
tháp có số bậc cân bằng ø = 10 đã được chọn làm phân bổ đầu và với các giá trị đầu đã chọn này quá 


trình tính đã hội tụ chỉ sau 3 vòng lặp. Quá trình tính chuyển kết quả tử tháp có  = 20 sang tháp có  = 
40 cũng chỉ cần ba vòng tính lặp (xem hình 3.47C) 


+ 
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Hình 3.47D biểu điễn các kết quả tính phân bố nồng độ trong tháp chưng luyện có số bậc cân 
bằng w = 40 khi đường chưng cất đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đầu F được chọn làm phân bố nống độ 
đầu. Ở trường hợp này, do có sự khác nhau nhiều giữa phân bố nồng độ đầu và phân bố nồng độ cuối 
nên quá trình tính đã hội tụ sau 8 vòng lặp. Có thể thấy rất rõ từ hình 3.47D sự khác biệt rất lớn giữa các 
kết quả tính của hai lần lặp kể nhau và cũng có đôi chút ngạc nhiên khi cuối cùng quá trình tính cũng đã 
đạt được sự hội tụ. 


3.4.2.2. Hệ ba cầu tử Axêton/Clorôphoóc/Benzen 

Các kết quả tính tương tự cũng đã nhận được cho hệ Axêton/Clorôphoóc/Benzen (từ hình 3.48A 
đến hình 3.481). Hệ trên có điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử và đường biên giới chưng cất chạy từ cấu tử 
có nhiệt độ sôi cao c đến điểm đẳng phí cực đại. 

Ở trường hợp này, lại một lần nữa chọn các số liệu từ kết quả tính đường chưng cất đi qua điểm 
biểu điễn hỗn hợp đầu F làm phân bố đầu (được ký hiệu bằng chỉ số “0” trên hình 3.48A). Phân bố nồng 
độ này nằm cách xa phía bên trái của phân bố nồng độ kết quả. Phân bố nồng độ nhận được sau lần 
tính lặp thứ nhất được ký hiệu bằng chỉ số “I1” và nằm ở bên phải của phân bố nồng độ kết quả. Phân bố 
nồng độ sau lần tính lặp thứ 3, thứ 4 và thứ 5 nằm rất gần nhau. Nếu chọn phân bố này làm phân bố 
đầu thì cho tháp có ø = 20, quá trình tính sẽ cho kết quả sau 4 vòng lặp (hình 3.48B). Để chuyển các kết 
quả nhận được cho tháp có #+ = 20 sang tháp có w = 40 cũng sẽ cần 4 vòng tính lặp (hình 3.48C). Tuy 
nhiên, cho tháp có số bậc cân bằng ø = 40, nếu chọn đường chưng cất đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp 
đầu F làm phân bố đầu thì quá trình tính lặp sẽ phức tạp hơn nhiều (hình 3.48D), 


gcetone 
q 56.1 'C 


p* 1 bạ 


1 HỆ HU 
ao CO — 
+> 


Á 22x 
ợ/ 


€ 
80.1 ˆt xạ —— 61.2 'C 
benzene chioroform 


Â 


Hình 3.48. Phân bố nông độ của hệ Axẽtor/Cloröphoóc/Benzen trong tháp chưng luyện 


A — Tháp có số bậc cân bằng n = 10 khi đường chưng cắt đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đâu F được chọn 
làm phân bố nông độ đầu. 
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p= 1b@r n = 2ö 
Rr = 1 
Đ/ z 0.4 
q = | 
R, =J 


R JAVAYAY/2V2-YAYV/. L1 b. 
Ỷ CÀ XX.XCX) 


é b 
80.1 'C Xc ~~bÐ 61.2 'C 


x b 
BÚ C xạ —œ 61.2 'C 
benzene _chfer6form 

® 
Hình 3.48 (tiếp theo) 


— Tháp có số bậc cân bằng n = 20 khí phân bó nông độ cho trường hợp n = 10 được chọn làm phân bó 
nồng độ va 


€ ~ Phân bó nồng độ trong tháp có số bậc cân bằng n = 40 khi phân bó nồng độ cho trường hợp n = 20 
được chọn làm phân bó nỗng độ đầu. „. - 
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dcelone 
pọ = 1 bữ g 56.1 '€ n = 4Ö 


/ SÀI 
lAy2Y⁄2:4247XAŠ/ 2a 
VAN. 2z0y4 VAVÀY, 


` b 
“ạp+c 8 Xy ——b B1.2 “C 
benzene chioroform 
D 
Hình 3.48 (tiếp theo) 


Đ- Phân bố nồng độ trong tháp có số bậc cân bằng r = 40 khi đường chưng cất đi qua điểm biểu 
điễn hỗn hợp đầu F được chọn làm phân bố nồng độ đầu. 

3.4.2.3. Hệ ba cầu tử Methanol/Ethanol/Nước 

Hệ Methanol/Ethanol/Nước tạo điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử (hình 3.49A đến 3.49C) và có 
đường biên giới chưng cất đi từ điểm đẳng phí cực tiểu đến cấu tử a có nhiệt độ sôi thấp. 


methonol n = l0 
q 64.5 ˆ ng =6 
pz 1 bør b/ = 04 
v.) 
— 
/ AXX “XO- sài 
- AX) CC XO +1 AVÀ TA 
Á XX XI KÀA 
XÃ VÀ¿VVV MA: 
100 '€ xụ —b %56 7?82' 783 € 
Nước elhonol 
nà 


Hình 3.49, Phân bỗ nông độ của hệ MethanoVEthanot/Nước trong tháp chưng luyện 


A - Tháp có số bậc cân bằng n = 10 khi đường chưng cắt đi qua điểm biêu diễn hỗn hợp đầu F được chọn 
làm phân bó nỗng độ đâu. 
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B 

methanol n m=40 
a 64.5 1 nr : - 21 
p*=1bwr b/f ~ 04 


c b 
100°C xy —œ> - 782° 78.32 
Nước ethanol 

C 
Hình 3.49 (tiếp theo) 


B- Tháp có số bậc cân bằng n = 20 khi phân bó nông độ cho trưởng hợp n = 10 được chọn làm phân bó 
nỗng độ đâu. 


C - Phân bố nồng độ trong tháp có số bậc cân bằng n = 40 khi phân bó nỗng độ cho trường hợp n = 20 
được chọn làm phân bó nông độ đâu. 

Cho tháp có số bậc cân bằng m = 10, khi đường chưng cất đi qua điểm biểu diễn hỗn hợp đầu F 
được chọn làm phân bố đẩu, thì để đạt được sự hội tụ của quá trình tính cẩn phải thực hiện 6 vòng tính 
lặp (hình 3.49A). Đặc biệt, khi phân bố nồng độ của lỏng trong tháp sau lần tính lặp thứ nhất không tốt 
thì số lần tính lặp có thể tăng lên, nhưng quá trình tính cuối cùng vẫn hội tụ về nghiệm. 

Cho tháp có số bậc cân bằng œ = 20 nhưng sử dụng phân bố nồng độ của trường hợp tháp có n = 
10 làm phân bố nồng độ đầu thì chỉ cẩn số lần tính lặp bằng 3 đã đạt được sự hội tự (hình 3.49B). Các 


kết quả tính chuyển từ tháp có số bậc cân bằng  = 20 sang tháp có số bậc cân bằng n = 40 được thể hiện 
trên hình 3.49C. 
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Trong trường hợp tháp có số bậc cân bằng rr = 40 và nếu chọn đường chưng cất đi qua điểm biểu 
diễn hỗn hợp đầu Ƒ làm phân bố nồng độ đầu, thì quá trình tính tháp sẽ không hội tụ. 

Các chương trình tính dùng để mô phỏng các tháp chưng cất là các công cụ hiệu quả để thiết kế 
các quá trình và hệ thống chưng cất, đặc biệt cho trường hợp các hỗn hợp nhiều cấu tử không lý tưởng. 
Tuy nhiên các chương trình này không thể thay thế được các chuyên gia. Trong thực tế, không thể giải 
quyết các vấn để phức tạp ngay cả khi có các chương trình tốt mà không có sự tham gia tích cực của các 
chuyên gia. Thực tế các chương trình mô phỏng có chất lượng tốt cũng tốt chỉ là các công cụ hỗ trợ hiệu 
quả cho các kỹ sư. 


3.8. ỨNG DỤNG MÔ HÌNH TỐNG QUÁT CỦA THÁP CHƯNG LUYỆN HỖN HỢP 
NHIÊU CÁU TỪ 


Ngoài phương pháp Newton - Raphson dùng để giải hệ phương trình MESH của tháp chưng luyện 
một số phương pháp khác cũng đã được đề xuất. Phần tổng quan chỉ tiết về các phương pháp giải hệ 
phương trình MESH có thể tham khảo tài liệu [Perry's Chemical Engineers' Handbook, 8# edition]. Do có 
các phương pháp giải hiệu quả nên phạm vi ứng dụng của mô hình MESH ngày càng được mở rộng. 


3.5.1. Ứng dụng mô hình tổng quát MESH cho tháp tách hỗn hợp năm cấu từ 
Propaniiso-Butan/n-Butan/iso-Pentan/n-Pentan 


Tháp tách hỗn hợp trên có số bậc cân bảng Ø = 10, vị trí đĩa tiếp liệu ø„ =6, áp suất làm việc của 
tháp P = 8,5 atm, lượng sản phẩm đỉnh _~0 489 và chỉ số hồi lưu R, =2,6. Hỗn hợp đầu có thành 
phần sau: C, :0,05 phần mol, iso— C, :0,15 phần mol, #ø—€, :0,25 phần mol, iso—C, :0,20 phần mol, 
-C, :0,35 phần mol. 


Kết quả xác định phân bố nồng độ trong pha lỏng của các cấu tử trong hỗn hợp 5 cấu tử trên 
trong tháp chưng luyện được thể hiện trên hình 3.50. 


_ : ñ 
| ị 
Š ị 
——= + ®, CŒ —— 8 
1.0 20 30 4.0 5Ø _6§0 9 80 gÙ 1Ữ0 
Đĩa {đình đến đáy) 


Hình 3.50. Đồ thị phân bố nông độ lòng của các cấu tử 
Propan/iso - Butan/n - Butan/iso ¬ Pentan/n - Pentan trong tháp chưng cắt 
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3.5.2. Ứng dụng mô hình tổng quát MESH cho tháp tách hỗn hợp rượu etylic - nước 

và các tạp chất nhận được bằng phương pháp lên men 

Một trong những hỗn hợp nhiều cấu tử thường gặp trong công nghiệp chính là dung dịch gồm 
rượu êtylíc - nước và các cấu tử tạp chất nhận được bằng phương pháp lên men từ tỉnh bột hoặc từ rỉ 
đường. Đây là một trong những dung dịch không lý tưởng rất điển hình và các cấu tử trong dung dịch 
có ảnh hưởng lẫn nhau rất phức tạp và gây rất nhiều khó khăn cho việc phân tách riêng các cấu tử. 
Dung dịch nhận được bằng phương pháp lên men này có thể bao gồm khoảng 50 cấu tử, trong đó chủ 
yếu là các cấu tử thuộc nhóm aldehyt, nhóm este, nhóm các axít và các rượu bậc cao. Do các cấu tử của 
hệ có nhiệt độ sôi nằm trong một khoảng hẹp, nên trong hệ khả năng tạo thành các hỗn hợp đẳng phí 
hai cấu tử, ba cấu tử là rất lớn. Ngoài ra, trong hệ cũng có khả năng xuất hiện các vùng đị thể gồm hai 
pha lỏng. 

Do tính chất phức tạp của hệ rượu êtylíc - nước và các cấu tử tạp chất nên việc nghiên cứu hệ 
trên bằng phương pháp thực nghiệm nhằm đưa ra các sơ đổ tách hiệu quả sẽ gặp rất nhiều khó khăn. 
Ở đây sẽ ứng dụng mô hình tổng quát của tháp chưng cất để khảo sát hành vi và phân bố nồng độ của 
các cấu tử ở trong tháp chưng cất. Các kết quả khảo sát sẽ tạo điểu kiện để đánh giá hiệu quả của các 
sơ đồ tách đang làm việc cũng như tạo điều kiện để tổng hợp và tối ưu hóa các sơ đổ tách hỗn hợp 
phức tạp trên. 

3.5.2.1. Ứng dụng mô hình tông quát của tháp chưng cắt để xác định phân bố 
nông độ của rượu etylic và phân bồ nhiệt độ ở trong tháp 

Khi tiến hành giải hệ phương trình MESH của tháp chưng cất ở chế độ hồi lưu hoàn toàn 
( R, —>œ ) bằng thuật toán Newton - Raphson đã nhận được phân bố nồng độ của rượu êtylíc ở trong 
dòng lỏng và phân bố nhiệt độ ở trong tháp loại đĩa lỗ có ống chảy truyền có đường kính tháp D = 300 mm 
và gồm 82 đĩa thực tế (hình 3.51 và 3.52). Trên các hình này đồng thời cũng thể hiện các kết quả xác 
định phân bố nồng độ rượu êtylíc và nhiệt độ. ở trong tháp bằng phương pháp thực nghiệm. 


I°C s0 


Kết quả tính toần theo ma hình 
+ : 
68 Kết quả đực nghiệm! 


Ÿ t 
0.2) ——— Kết quả tỉnh toán theo mô hình |- + - - - }‡ h T8 
` + Kối quả thực nghiệm , \ \ 
0B 2 #0 4@ 5“ ĐT 0 D T98 u | n 
0 11 72 w 40 50 8 70 80 
Đĩa (đỉnh đến đáy) Đĩa (đỉnh đến đáy) 
Hình 3.51. Phân bỗ nông độ ethanol theo chiêu cao tháp Hình 3.52. Phân bó nhiệt độ theo chiêu cao tháp 
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3.5.2.2. Ứng dụng mô hình tổng quát của tháp chưng cắt đễ khảo sát hành vi của 
các cầu tử của hỗn hợp rượu êtylic~ nước và các tạp chất ở trong tháp 

Hỗn hợp rượu êtylic - nước và các tạp chất là một dung dịch thực điển hình, vì vậy hành vì của 
các cấu tử của dung dịch này ở trong tháp chưng cất phụ thuộc vào nhiều yếu tố (như chỉ số hồi lưu, chỉ 
số hơi, nổng độ của rượu êtylic, trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu...). Các yếu tố này sẽ ảnh hưởng 
trực tiếp đến phân bố nồng độ của các cấu tử ở trong tháp chưng cất. Các kết quả nghiên cứu về phân 
bố nồng độ của các cấu tử trong tháp chưng cất sẽ cho phép chọn chế độ hợp lý để tách các cấu tử từ 
hỗn hợp nhiều cấu tử. Các hình từ 3.53a đến 3.53e thể hiện các kết quả nhận được khi giải mô hình tổng 
quát của tháp chưng cất bằng thuật toán Newton - Raphson. 


X (Phần mol) 


[ ;ấi 
Đĩa (đỉnh đến đáy) 
Hình 3.53a. Đồ thị phân bồ nông độ của axit axẽtic dọc theo chiều cao tháp 
ï ————txttaddryt 
——~œ~~-etyl cetat 
E 
LẺ 
% 
Sĩ 
- 0s SOSGSOkGnthGSGSCkiOsOsDnOnOthD-d-O-O--O-O 09 ĐÁ co  ¬ D ¬  ðo d ogoosl Ð 
10 S0 11.0 ‡E.0 ?1.D ;§.ñ 31.0 ;ấy §Tñ 86 R 


Đĩa (đỉnh đến đảy} 
Hình 3.53b. Độ thị phân bố nông độ của Acetaldehyde và ethylacetat dọc theo chiều cao tháp 


http://tieulun.hopto›esg 


† 5 9 131721 2ð 20 33 37 43 45 49 53 57 61 65 0Q 73 77 8+1 n 


Hình 3.53c. Phân bó nòng độ của methanol trong tháp chưng cắt 


ị -_|————o troœpaml 


H 
+ 


10 60 11,0 18.0 210 260 310 36.0 41.0 4860 ñn 


Đĩa (đỉnh đến đáy) 
Hình 3.53d. Đỗ thị phân bó nồng độ của iso ~ propanol theo chiẫu cao tháp chưng cắt 


3.e-004 4@-004 5 øÙ04 


x(Phẩh mol) 


004 


180004 2e 


Đĩa (đỉnh đến đáy) 


Hình 3.53e. Đồ thị phân bó nông độ của rượu iso ¬ amylic, iso bưtanol, 
n~ propanol dọc theo chiều cao của tháp chưng cắt 
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3.5.2.3. Phân nhóm các câu tử của hỗn hợp rượu êtylic ~ nước và các cầu tử theo 
hành vi ở trong tháp chưng cắt 

Các kết quả nghiên cứu về hành vi của các cấu tử trong tháp chưng cất nhận được ở trên cho 
dung dịch thực nhiều cấu tử cho thấy có thể chia các cấu tử trong dung dịch không lý tưởng thành bốn 
nhóm cấu tử sau: 

a - Nhóm các cấu tử đễ bay hơi: Các cấu tử trong nhóm này luôn có hệ số bay hơi lớn hơn hệ số 
bay hơi của các cấu tử chính (ở đây là rượu êtylic) ở mọi nồng độ của cấu tử chính. Các cấu tử của nhóm 
này luôn tập trung ở trên đỉnh của tháp chưng cất (hình 3.53b)}. Đối với hỗn hợp rượu êtylic - nước và 
các cấu tử tạp chất, các cấu tử điển hình của nhóm này là các alđêhýt, ethyl —- axêtát, điethy] - este... 

b - Nhóm các cấu tử khó bay hơi: Các cấu tử trong nhóm này luôn có hệ số bay hơi nhỏ hơn hệ số 
bay hơi của cấu tử chính ở mọi nồng độ của cấu tử chính. Các cấu tử của nhóm này luôn tập trung ở 
dưới đáy của tháp chưng cất (hình 3.53a). Các cấu tử điển hình của nhóm này là axít axêtic, furfurol.... 

© - Nhóm các cấu tử trung gian: Độ bay hơi của các cấu tử của nhóm này phụ thuộc vào nồng độ 
của cấu tử chính (nồng độ ethanol). Khi nồng độ của cấu tử chính cao, độ bay hơi của các cấu tử thuộc 
nhóm này nhỏ hơn độ bay hơi của các cấu tử chính. Ngược lại, khi nồng độ của cấu tử chính nhỏ, độ 
bay hơi của các cấu tử này lại lớn hơn độ bay hơi của cấu tử chính. Vì vậy, các cấu tử của nhóm này sẽ 
tập trung ở vùng giữa của tháp chưng cất (hình 3.53d, 3.53e). Các cấu tử điển hình của nhóm này là 
iso - amyl alcohol, iso - butanol, n - propanol, isơ - propanol... 

d ~ Nhóm tạp vòng quanh: Các cấu tử thuộc nhóm này cũng có độ bay hơi phụ thuộc vào nồng 
độ của các cấu tử chính nhưng theo chiểu ngược lại với các cấu tử thuộc nhóm các cấu tử trung gian. 
Khi nồng độ của cấu tử chính cao, độ bay hơi của các cấu tử thuộc nhóm này cao hơn độ bay hơi của 
cấu tử chính. Ngược lại, khi nồng độ của cấu tử chính thấp, độ bay hơi của các cấu tử này lại nhỏ hơn độ 
bay hơi của cấu tử chính. Vì vậy, các cấu tử của nhóm này có thể tập trung ở trên đỉnh hoặc ở dưới đáy 
của tháp chưng cất tùy theo nồng độ của cấu tử chính ở trong hỗn hợp (hình 3.53c). Cấu tử điển hình 
của nhóm tạp này là rượu mêtyÌic. 


3.5.2.4. Nguyên tắc tách hỗn hợp nhiêu cầu tử theo nhóm 

Do các cấu tử thuộc cùng một nhóm trong hỗn hợp nhiều cấu tử có hành vi tương tự nhau ở 
trong tháp chưng cất nên tách các hỗn hợp nhiều cấu tử có thể thực hiện theo nguyên tắc tách theo 
nhóm. Để thiết kế các sơ đổ tách hỗn hợp nhiều cấu tử theo nhóm cần phải thực hiện các bước sau: 

1- Chọn cấu tử chính: Chọn cấu tử chính có thể thực hiện theo mục đích tách. Theo tiêu chuẩn 
này, cấu tử sẽ là sản phẩm chính nên được chọn làm cấu tử chính. Cấu tử chính cũng có thể được chọn 
theo mức độ khó tách. Theo tiêu chuẩn này thì cặp cấu tử khó tách nhất sẽ được chọn làm cặp cấu tử 
chính. Cấu tử chính cũng có thể được chọn theo mức độ ảnh hưởng của nồng độ của cấu tử này đến 
phân bố nồng độ của các cấu tử khác trong tháp chưng cất. Trong một số trường hợp (ví dụ trong 
trường hợp hỗn hợp rượu êtylic - nước và các cấu tử khác), chọn cấu tử chính có thể theo đồng thời 
một vài tiêu chuẩn (ethanol được chọn làm cấu tử chính vì vừa là cấu tử sản phẩm, vừa là cấu tử có 
nồng độ ảnh hưởng nhiều đến phân bố nồng độ của các cấu tử khác ở trong tháp chưng cất). Đối với 
các hỗn hợp gần với các hỗn hợp lý tưởng các cấu tử chính được chọn thường là cặp cấu tử khó tách 
nhất, 
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2 - Nghiên cứu hành vi của các cấu tử có trong hỗn hợp (thường bằng phương pháp mô phỏng 
tháp chưng cất), từ đó tiến hành phân loại các cấu tử trong hệ thành các nhóm có hành vi tương tự. 

3~— Nghiên cứu các yếu tố ảnh hưởng đến hành vi của từng nhóm cấu tử trong tháp chưng cất 
nhằm để xuất chế độ tách hợp lý cho từng nhóm cấu tử. 


3.8.2.5. Ứng dụng nguyên tắc tách theo nhóm để tổng hợp một số sơ đồ tách hỗn 
hợp nhiều cầu từ ethanol - nước — các cầu tử tạp chất 


3.5.2.5.1. Sơ đồ ba tháp làm việc ở áp suất thường 

Các kết quả khảo sát ở trên đã cho phép chía các cấu tử trong hỗn hợp ethanol - nước và các cấu 
tử tạp chất nhận được bằng phương pháp lên men thành bốn nhóm cấu tử, vì vậy để tách được bốn 
nhóm cấu tử này cẩn phải có sơ đổ gồm ít nhất ba tháp chưng cất (hình 3.54). 


+ T¡. Thípthó. 
m„ 2 + T2. Thápaldehyde. 
@ (Dị + T3. Thápinh 
+ỨẾC. Thả N phán lớp. 


+F: Nguyên liệu đấm đín. 
tò +PIST: 33nphẩm ahamitìn chế. 
+FU DNeRel, 
+3: Bilanl côn nghiệp. 


Hình 3.54. Sơ đồ hệ thống chưng cắt gồm 3 tháp làm việc ở áp suất thường 


Sơ đổ ba tháp dùng để tách hỗn hợp ethanol - nước - các cẩu tử tạp chất làm việc ở áp suất 
thường thường được sử dụng khi năng suất của hệ thống không lớn và khi lượng các sản phẩm phụ 
tương đối ít. Đây là sơ đồ khá đơn giản nhưng tiêu hao năng lượng cho sản xuất một đơn vị sản phẩm 
thường rất lớn. Do hiệu quả kinh tế thấp nên sơ đồ ba tháp ngày càng ít được sử dụng. 

Theo sơ đổ trên, tháp T1 (tháp thô) làm nhiệm vụ tách cấu tử chính (rượu êtylic) ra khỏi hỗn hợp 
đầu. Dòng hỗn hợp này được lấy ở trên đỉnh tháp T1 và được đưa sang tháp T2. Phân bố nống độ của 
rượu êtylc trong tháp T1 có 35 đĩa thực tế được thể hiện trên hình 3.55, Các kết quả về phân bổ nồng 
độ cho thấy ethanol được tách hầu như triệt để ở trong tháp có 35 đĩa thực tế. 

Tháp T2 (tháp aldehyde) tạo được nồng độ của cthanol (hình 3.56a) thuận lợi cho việc tách 
nhóm các cấu tử dễ bay hơi ở trên đỉnh tháp. Trong tháp này, hỗn hợp rượu êtylic — nước và các cấu tử 
khác được lấy ra ở đáy tháp và sau đó được đưa sang tháp 73 (tháp tỉnh chế). Phân bố nồng độ của cấu 
tử iso - propanol ở trong tháp 72 (hình 3.56b) chỉ cho thấy cấu tử này không tách được nhiều ở trong 
tháp T2 và một phần đáng kể của iso-propanol sẽ đi theo dòng đáy của tháp T2 sang tháp 13. 
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X 
(phần mol) 


" 3 5 7 9 11 13 1õ 17 19 21 23 25 27 29 31 33 35 n 
Hình 3.56. Phân bồ nồng độ của athanol và nước trong tháp T1? 


X, 1.0 
(phần mol) 


4 3 58 7 9 11 13 158 17 19 2% 23 25 27 29 n 


Hình 3.56a. Phân bỗ nông độ của ethanol và nước trong tháp T2 


X, 
(phần mol) 


† 3 5 7 ⁄9 41 13 46 17 10 24 23 25 27 2 


Hình 3.56b. Phần bó nồng độ của iso propanol trong tháp T2 


Tháp 73 (tháp tinh chế) trong sơ đồ tách ba tháp sẽ có nhiệm vụ tách các cấu tử thuộc nhóm khó 
bay hơi, tách các cấu tử thuộc nhóm trung gian và tiếp tục tách phần còn lại của các cấu tử thuộc nhóm 
vòng quanh. Khi vận hành tháp này cẩn phải chú ý tạo các điều kiện thuận lợi để có thể tách được các 
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cấu tử thuộc nhóm trung gian (n-propanol, iso - butanol, n - butanol, pentanol và Íso - amylic - các 
cấu tử này là các thành phần chính của hỗn hợp đầu fusel). Phân bố nồng độ của ethanol và nước trong 
tháp T3 được thể hiện trên hình 3.57a. Phần bố nồng độ của các cấu tử chính của hỗn hợp dầu fusel 
được thể hiện trên hình 3.57b. 

Các kết quả nhận được về phân bố nồng độ của các cấu tử trong các tháp của sơ đổ tỉnh chế ba 
tháp cho thấy để đạt được sản phẩm ecthanol chất lượng cao cẩn phải vận hành chính xác các chế độ 
còng nghệ của các tháp. 


Xx 
(phần mol) 


{ 6 9 13 17 21 25 20 33 37 41 4B 40 53 57 61 65 68 73 T7? gì TL 
Hình 3.57a. Phân bó nông độ của ethanol và nước trong tháp tính chế T3 


0,05 
004 M--e—n-propano! 
N-—-a-:so butanol 
TH +2 pentanol 
§ 0,03 NW——so amv ancono! 
0025 Ã Ä 


0,035 


x 0,02 
0,015 : n 
001 | 
0,005 


LỆ) Ạ b ` ễ ˆ an h 

1 5 8 13 17 21 25 29 33 37 41 45 40 53 57 61 685 69 73 77 81 
Đĩa từ đỉnh đến đây 

Hình 3.57b. Phân bó nông độ của các cầu tử chính trong hỗn hợp dẫu fusel trong tháp T3. 


1 n~Propanoi 3— Pentanol 
2 iso = Buianol 4 iso— Amylic. 
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3.5.2.5.2. Sơ đỗ năm tháp làm việc ở các áp suất khác nhau 

Tách hỗn hợp nhiều cấu tử ethanol - nước - các cấu tử tạp chất khi năng suất lớn có thể thực 
hiện trong sơ đổ gồm năm tháp làm việc ở áp suất thường. Sơ đổ tách 5 tháp cho phép nhận được sản 
phẩm chất lượng cao cũng như có thể thu hồi được các sản phẩm phụ. Tuy nhiên, khi tất cả các tháp 
làm đều việc ở áp suất thường thì năng lượng tiêu tốn cho quá trình tách sẽ khá cao (khoảng 10 kg hơi 
nước bão hòa có áp suất 5 at/1 kg cồn sản phẩm). 

Để có thể giảm được năng lượng tiêu tốn cho quá trình tách cẩn phải thực hiện liên kết nhiệt giữa 
các tháp. Điều kiện cần thiết để tạo khả năng liên kết nhiệt giữa các tháp là áp suất làm việc của các tháp 
phải khác nhau. Khi đó, hơi đi ra khỏi đỉnh tháp có áp suất cao có thể sử đụng làm nguồn nhiệt cho các 
tháp làm việc ở áp suất thấp (tương tự như nguyên lý của hệ thống cô đặc nhiều nổi). Dưới đây sẽ sử 
dụng nguyên tắc tách theo nhóm để tổng hợp sơ đồ tách gồm 5 tháp có kết nối nhiệt để tách hỗn hợp 
rượu êtylic - nước và các cấu tử tạp chất. Sơ đồ hệ thống tách gồm 5 tháp được thể hiện trên hình 3.58. 

Trong sơ đổ hệ thống tách trên tháp T1 làm việc ở điểu kiện chân không (áp suất tuyệt đối trong 
tháp P = 0,6 - 0,8 bar), tháp có 90 đĩa thực tế. Hỗn hợp nhiều cấu tử nhận được sau khi lên men được 
đưa vào vị trí gần đỉnh tháp. Dòng sản phẩm được lấy ra ở đáy tháp. Tháp T1 có nhiệm vụ tách rượu 
êtylíc ra khỏi hỗn hợp đầu. Phân bố nồng độ cồn trong tháp T1 có dạng tương tự như trên hình 3.55. 

Tháp T2 làm việc tại áp suất  = 6,5 bar. Tháp có 67 đĩa thực tế. Sơ đồ nguyên lý của tháp T2 
được thể hiện trên hình 3.59a. 


Hình 3.58. Sơ đỗ hệ thông tách hỗn hợp gồm 5 tháp làm việc tại các áp suất khác nhau 
và giữa các tháp có kết nói nhiệt 


Tháp này có nhiệm vụ nâng cao nồng độ rượu êtylic đến 94 - 96% thể tích và dòng hỗn hợp này - 
được lấy ra tại đĩa 5 — 10 (tính từ đỉnh tháp). Ngoài ra, một phần cấu tử iso - propanol cũng được lấy ra 
khỏi tháp (vị trí lấy propanol khoảng từ đĩa 12 đến 20 tính từ đỉnh tháp xuống). Một hỗn hợp quan 
trọng khác cũng được lấy ra khỏi tháp - hỗn hợp dầu fusel. Phân bố nồng độ của các cấu tử trong tháp 
T2 được thể hiện trên hình 3.59b và 3.59c. Dòng hỗn hợp rượu êtylíc 94 - 96% thể tích được đưa sang 
tháp T3. 
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X, 
(phần mol) R 
0.8 3 


0.8 Ì 
0.4 
9.2 


DA tu 


†{ 4 7 10 13 16 19 22 25 28 31 34 37 40 43 46 40 52 55 58 81 64 g; 1 
Hình 3.59b. Phân bó nồng độ của ethanol và nước trong tháp nâng cao nông độ Ethanol T2 


0 


X, 
(phần mol) 


4.00E-04 + 
3,50E-04 x 

3,00E-04 H ——n-butanol 
2,50E-04 g —=®—iSO butanol - 
2,00E-04 Äj : 
1,60E-04 TẾ 
1,00E-04 
Š,00E-0S 
9,00E+00 


“>> iso amylic 


1 4 7 ÍO (3 T9 18 22 29 28 31 34 $7 40 49 49 40 S2 S5 GD 6ì QA dự ñ 
_ Hình 3.50c. Phân bồ nông độ của n— butanol, iso — bufanol, iso ~ arnyiic, 
ñ~ propanol trong tháp nâng cao nồng độ ethanol T2 

Tháp 73 có khoảng 60 đĩa thực tế, tháp làm việc ở áp suất P =6.5 bar. Sơ đồ nguyên lý của tháp 
T3 được thể hiện trên hình 3.60a, Để tạo điểu kiện thuận lợi cho việc tách triệt để nhóm cấu tử dễ bay 
hơi ra khỏi hỗn hợp ethanol - nước cần phải hạ nồng độ của ethanol ở trên đỉnh tháp bằng cách đưa 
vào đĩa trên cùng của tháp một dòng nước nóng. Phân bổ nồng độ của các cấu tử ở trong tháp 73 được 
thể hiện trên hình 3.60b và 3.60c. Như vậy, ở chế độ làm việc của tháp 73 nhóm các cấu tử dễ bay hơi 


tập trung trên đỉnh tháp và được lấy ra khỏi tháp (đòng D). Dòng hỗn hợp ethanol - nước đã tách các 
cấu tử dễ bay hơi (dòng P) được đưa sang tháp T4. 
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1 4 7 10 13 1 10 22 25 29 31 34 37 40 43 46 40 62 63 6p 
Hình 3.680b. Phân bó nồng độ của ethanol và nước ở trong tháp T3 


(phần moi) 0,028 
0.02 
0.016 
001 4 
0.005 1Ã 


0 Tiện 
1 4 7 10 13 18 18 22 25 28 31 34 37 40 43 4ô 49 52 S8 sg 


Hình 3.60c. Phân bó nỗng độ của axẽtalđêhýt, và etyl ax6fát trong thán T3 


Tháp T4 (tháp tính chế) có khoảng ? = 75 đĩa thực tế. Tháp làm việc ở áp suất p = 1,3 - 1,4 bar. 
Sơ đồ nguyên lý của tháp T4 được thể hiện trên hình 3.61a, 
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x 
(phần mol) 


+ 4 7 10 13 18 19 22 23 28 31 94 37 4Q 43 4ð 49 62 85 58 01 G4 67 70 73 7ô h 
(đáy —› đỉnh) 


Hình 3.61b. Phân bó nồng độ của ethanol và nước trong tháp tỉnh chế T4 


(phần mọi) Ä00E28 
280E.05 
200E-0 
1.80E-0Q5 
1.00E.08 
§00E-qs ‡ 
000E+0o 


(đáy —› đỉnh) 
Hình 3.61c. Phân bó nông độ của rượu iso amylic trong tháp tinh chó T4 


x 
4.50E-08 + 
(phản mol) 4/00E-08 


{ 4 7 101316192228 28 sr 3 37 4043 46 49 62 55 5B ð1 6487 7073/g D 
(đầy ~› đỉnh) 
Hình 3.61d, Phân bó nồng độ của n— propanol trong tháp tính chế T4 
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x 0.00014 
(phần mol) oøom2 
0.0001 

0.00006 

0.00008 

0.00004 


1 4 7 1013 16 19 22 25 28 31 34 37 40 43 4ô 40 62 55 58 61 64 67 70 7476 
(đáy — đỉnh) 
Hình 3.61e. Phần bồ nông độ của methanol trong tháp tỉnh chế T4 

Trong tháp tỉnh chế T4, nồng độ rượu êtylic được nâng đến 96% thể tích. Chế độ làm việc của 
tháp 74 tạo các điều kiện thuận lợi cho việc tách các cấu tử n - propanol, iso ~ butanol, n ~ butanol và 
rượu iso - amylic. Đây là các cấu tử chính của hỗn hợp dầu fusel. Dòng sản phẩm của tháp (dòng P) 
được lấy ở gần đỉnh tháp (khoảng đĩa 68 từ đáy lên) và được đưa sang tháp T5. Các cấu tử của hỗn hợp 
đầu fusel được lấy trong khoảng từ đĩa 30 đến đĩa 45. Trong dòng rượu êtylic P cấu tử methanol chưa 
được tách triệt để (hình 3.61e) nên methanol sẽ được tiếp tục tách trong tháp 75 (tháp methanol). 

Tháp T5 có khoảng ø = 60 đĩa thực tế. Tháp làm việc tại áp suất P = 1,3 - 1,4 bar. Sơ đồ nguyên lý 
của tháp được thể hiện trên hình 3.62a. 


X 
(phần mol) † 
08 ` TG "_Ă 
0.7 Ÿ 
08 


+ tin: 


1 4 7 10 13 16 19 22 2ã5 28 31 34 37 40 43 46 49 52 55 58 61 


n 


Hình 3.62b. Phân bó nồng độ ethanol và nước trong tháp methanol T5 
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L4 
(phần mol) 0.08 BH mumrs ra nen ĐT 2S ung 


1 4 7 10 13 f8 189 22 25 28 31 34 37 40 43 46 4g 62 556 5g g. n 


Hình 3.82c. Phân bố nông độ methanol trong tháp methanol T8 


Phân bố nổng độ của các cấu tử trong tháp T5 được biểu diễn trên hình 3.62b và 3.62c. Như vậy, 
tháp T5 tạo được các điểu kiện rất thuận lợi để tách triệt để methanol ra khỏi hỗn hợp rượu êtylic - 
nước ở trên đỉnh tháp. 

Sơ đồ tách hỗn hợp nhiều cấu tử rượu êtylic — nước và các cấu tử tạp chất được tổng hợp theo 
nguyên tắc tách theo nhóm tạo được các điều kiện rất thuận lợi để tách triệt để các cấu tử và cho phép 
nhận được sản phẩm chất lượng cao. Ngoài ra, sơ đổ được tổng hợp theo nguyên tắc trên cũng tạo được 
các điểu kiện thuận lợi cho việc kết nối nhiệt giữa các tháp, vì vậy giảm được tiêu hao năng lượng cho 
quá trình tách các hỗn hợp nhiều cấu tử (sơ đồ trên cho phép giảm được trên 50% lượng hơi nước bão 
hòa cần cho quá trình tách). 

Các kết quả nhận được ở trên cho thấy tổng hợp các hệ thống tách hỗn hợp nhiều cấu tử theo 
nguyên tắc tách theo nhóm để đàng cho kết quả thuộc vùng tối ưu theo chỉ tiêu năng lượng tiêu tốn cho 
quá trình tách. 


3.6. PHƯƠNG PHÁP TÍNH GẦN ĐÚNG THÁP CHƯNG CÁT HỖN HỢP NHIÊU CÁU TỬ 

Để tính tháp chưng luyện hỗn hợp nhiều cấu tử, mặc dù hiện tại đã có nhiều chương trình tính 
trên máy tính có thể đưa ra các kết quả chính xác, nhưng một số phương pháp tính gần đúng tháp 
chưng luyện hỗn hợp nhiều cấu tử vẫn rất hữu ích và vẫn tiếp tục được sử dụng vì một số lý do sau đây: 

1 - Do các số liệu về cân bằng pha cũng như các số liệu về enthalpy không có được độ chính xác 
đủ cao, vì vậy nếu sử dụng các phương pháp tính chính xác, nhưng kéo dài trên máy tính cũng sẽ không 
chắc chắn nhận được các kết quả chính xác. 

2 - Các phương pháp tính gần đúng cho phép tính nhanh và ít tốn kém, vì vậy bằng các phương 
pháp này sẽ dễ đàng xác định được vùng tối ưu của các thông số của tháp và tiếp theo có thể khảo sát 
vùng này bằng các phương pháp tính chính xác trên máy tính. 


Sau đây sẽ trình bày phần cơ sở cũng như một số phương pháp tính gần đúng tháp chưng luyện 
hỗn hợp nhiều cấu tử. 


234 http://tieulun.hopto.org 


3.6.1. Phương trình Fenske 
Phương trình Fenske được thiết lập cho chế độ hồi lưu hoàn toàn của tháp chưng luyện dùng để 
tách các cấu tử từ dung dịch hai cấu tử lý tưởng. 
Cho dung dịch lý tưởng cân bằng pha lỏng ~ hơi tuân theo định luật Raun: 
Tà = HH (3.121) 

Ở đây: P4 ~ áp suất hơi bão hòa của cấu tử A tại nhiệt độ đang xét; 

P ~ áp suất chung của hệ; 

x„ - nồng độ cấu tử Á trong dung dịch (phấn mol); 

y„ — nồng độ cấu tử A trong pha hơi ở trạng thái cân bằng pha với pha lỏng (phần mol). 
Hệ số bay hơi tương đối của hai cấu tử A và B được định nghĩa và tính theo công thức: 


TT " 
bì ly 
TA_g _= “4 = = (3.122a) 
Đ; Tạ. X4 
Äp (-x„) 
hoặc: 
Ta (3.122b) 


=3 XÃ 
(-z)  “”(-xz¿) 
Khi tiến hành chưng luyện dung dịch hai cấu tử lý tưởng ở chế độ hồi lưu hoàn toàn, đường làm 
việc của tháp chưng luyện trùng với đường chéo của hình vuông của đồ thị McCabe —Thiele (hình 3.63) 
và số đĩa lý thuyết của tháp sẽ nhỏ nhất (N,z„„„ ). Cho điểm (1) trên đường cân bằng pha, áp dụng công 
thức (3.122b) sẽ có: 


+ 


J5. JE.cc đạp *; 
(t-»;) (I->,) (—»;) 
vì y, =x, (điểm nằm trên đường chéo hình vuông) 
nên _. p se hoặc há n — (3.122c) 
l—“#y 1—x, l—*, đạp L~ấy 
Tương tự, cho điểm (2) sẽ có: 
y * 
1.1... 
1P; l—x 
vì ;=#⁄;: 
nên: 5 -ư„— (3.1224) 
1-3; l—#; 
Kết hợp (3.122c) và (3.122d) sẽ được: 
Ấ\ 2 5 


1-¬#, “1, 
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0 Xã *2 XI Xp] x 


Hình 3.83. Chưng luyện ở chế độ hôi lưu hoàn toàn (R, — œ} 
Nếu trên đồ thị trong khoảng x„ (nồng độ của hỗn hợp đỉnh) và +w (nồng độ của hỗn hợp đáy) 
có N,; đía lý thuyết thì bằng cách biến đổi tương tự sẽ được phương trình Fenske dùng để xác định số 
đĩa lý thuyết nhỏ nhất N,;„„„ để đạt được độ tách cần thiết: 


Xp 


=ơÑLTmn —_ẤW 

=ứ 

l—xp „ (I —w ) 
Ấp 

ly (I-xp} 

Xw 
(I—xw}) 
lgđa; 

Đây chính là phương trình Fenske dùng để xác định số đĩa lý thuyết nhỏ nhất N,„.... Phương 

trình Fenske có thể áp dụng cho từng cấu tử ¡ của hỗn hợp nhiều cấu tử. Để tính gần đúng hệ số bay hơi 
tương đối œ=ø¿g có thể dùng công thức Clapeyron -Troutone, 


hoặc: Ngư, = (3.123) 


Theo Clapeyron: 
P. — 
In [z) ~-b—A (3.1244) 
P]  RT 


Ở đây: — r,,r; - ẩn nhiệt hóa hơi của cấu tử A và cấu tử B, cal/mol; 


R = 1,99 cal/mol.°C - hằng số khí vạn năng la #2 c4 j 


moli°C 
PẺ` r—r 
Nhưvậy  In{z,„ì=-4+~-8 4. .124b 
Y (z¿„;) mạ” RF (3.124b) 
Theo Troutone: 
tạ —T„ “ 20,5(Tp =T„) @.125) 


Kết hợp các phương trình (3.124b) và (3.125) với chấp nhận 7+ Gà) và Rx~2 sẽ được: 


KP 1T.) 


Ï 20,5 
nư,p 20 (T,+T,) 
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hoặc: 


„20,5 (T; —14) „(Ty ~T,) 


33: (; +T,) (T› +T) lu 


lgØ¿p 


Hệ số bay hơi tương đối #„; rất thường xuyên được dùng trong tính chưng luyện nhiều cấu tử. 
Công thức (3.126) cho phép xác định gần đúng hệ số bay hơi tương đối œ theo nhiệt độ sôi của các cấu tử 
(dùng trong trường hợp khi thiếu các số liệu về sự phụ thuộc của áp suất hơi của các cấu tử vào nhiệt độ). 

Phương trình Fenske có thể sử dụng để xác định hiệu suất của tháp chưng luyện loại đĩa trong 
trường hợp dùng tháp để tách hỗn hợp gần với dung dịch lý tưởng ở chế độ hồi lưu hoàn toàn (R—> œ). 
Đầu tiên, cần xác định nồng độ của cấu tử đễ bay hơi trên đỉnh tháp x; và đáy tháp x;, sau đó áp dụng 
công thức Fenske (3.123) sẽ xác định được số đĩa lý thuyết tối thiểu N,;„„. Lập tỷ số giữa số đĩa 
N,ru¡, và số đĩa thực tế của tháp sẽ cho hiệu suất của tháp (ở chế độ hồi lưu hoàn toàn (R—> œ). 

Ngoài ra, phương trình Fenske cũng cho phép đánh giá được hiệu suất của tháp chưng luyện loại 
đệm thông qua chiểu cao tương đương với đĩa lý thuyết. 

Phương trình Fenske ngoài việc dùng để phân tích hiệu quả làm việc của các tháp (xác định hiệu 
suất và chiểu cao tương đương với đĩa lý thuyết) còn cho phép xác định sơ bộ hiệu quả tách hỗn hợp 
thông qua việc xác định sơ bộ số đĩa. Để tiện cho việc phân tích, phương trình Fenske được viết lại ở 


đạng: 
/{1— 
2b 0S) s28 
xg/{I—*#;} 
Ự 
và Nườ»ia =S—— 3.127b 
1Tmin lgø ( ) 
Theo phương trình (3.127a), tính giá trị cho những trường hợp thường gặp sau: 
Khi x; =10% và x; =90% ự 2: mức độ tách thô; 
Khi x; =10% và xp =99% ự =3: tách ở mức độ trung bình; 
Khi x; =10% và x„ =99,9% ự 4: tách ở mức độ tính. 
Như vậy, khi tách thô: 
2 
W...== 
LTmin lgø 
Khi tách trung bình: 
3 
Nư+ớn “— 
L7min lgø 
Khi tách tỉnh: 
4 
N,.... =— 
1T min lg ơ 
3 4 KT, -T.) 
Ởđây: — ø - có thể tính gần đúng theo công thức Clapeyron ~ Troutone: Ìg œ =9 (z1) 
HA 
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Kết hợp phương trình (3.123) và phương trình (3.126) sẽ được phương trình phản ánh quan hệ 
giữa số đĩa lý thuyết ở chế độ hồi lưu hoàn toàn và nhiệt độ sôi của các cấu tử: 


trun #— _ ng -1 2) (3.128) 
S(T-T,) 9| AT 


Trong bảng (3.47) cho các giá trị sơ bộ về số đĩa cần thiết cho quá trình tách các hỗn hợp có hệ số 
bay hơi tương đối œ và có hiệu số nhiệt độ sôi của các cấu tử AT. 


Bảng 3.47. Quan hệ giữa số đĩa cần thiết cho quá trình tách hỗn hợp, hệ số bay hơi 
tương đối œ và hiệu số nhiệt độ sôi cửa các cấu tử 


Hiệu số nhiệt độ sôi Số đĩa lý thuyết cần thiết Nrr „ú 


Hệ số bay hơi tương đối 


Sau khi đã xác định được số đĩa lý thuyết tối thiểu N Lrmin › Số đĩa lý thuyết thích hợp (gần đúng) 
có thể xác định sơ bộ theo công thức: 


Nượ, =1, run + 0,7 (3.129) 


3.6.2. Phương trình Underwood ~ Chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R„un 

Xác định chỉ số hồi lưu R„„ trong chưng luyện nhiều cấu tử tạo điều kiện cho người thiết kế có 
định hướng đúng trong thiết kế. 

Có nhiều phương pháp khác nhau được đưa ra nhằm xác định một cách chính xác nhất chỉ số hồi 
lửu R„„ (hoặc (L/D) ). 


Theo Underwood, chỉ số hồi lưu nhỏ nhất có thể tính theo công thức gần đúng sau (tính theo sản 
phẩm đinh): 


 nH) +Ì=  A Ễng + “hZph „ốc Xpc , đu Šng _Ổ* Ẩm van) 
an %u-Ở œ,-Ð9 œ„-06 z;y-9_ ưœ,-0 
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Ởđây:  L~ dòng lỏng hổi lưu; 

D- dòng sản phẩm đỉnh; 

A, B.... Z — ký hiệu các cấu tử A, B, C,...., Z theo thứ tự giảm dân độ bay hơi; 

n - số cấu tử trong hỗn hợp; 

*p; - nổng độ của các cấu tử ¡ trong sản phẩm đỉnh; 

œ, — hệ số bay hơi tương đối của cấu tử ¡ so với cấu tử chuẩn; 

Ø ~ đại lượng lấy giá trị trong khoảng độ bay hơi tương đối của các cấu tử chính. 
Giá trị của đ được xác định theo phương trình sau (theo hỗn hợp đầu): 


HE 
Œ,.Xp,  Q„.X ØẲ,.x Œa.x „y.x 
Chai „10 Đa, la... SẾ ad lúc, TẾ hoà "haui, DI TIẾN tha Siài „2 


=l~- 3.131 
m9 duc a,¬9 dc—0 Œ„ ~8 s 
Ở đây: - x„; - nồng độ của các cấu tử ¡ trong hỗn hợp đầu; 


qp - yếu tố caloríc đặc trưng cho trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu F (nếu hỗn 
hợp đầu vào tháp ở trạng thái lỏng tại nhiệt độ sôi thì 4; =1, và nếu ở trạng thái bơi bão hòa thì 
q„ =0). 
Sau khi xác định được chỉ số hồi lưu R,.„, chỉ số hồi lưu thích hợp Ñợy, — có thể xác định sơ bộ 
theo công thức: 


Ry„ =L3.R„„ +0,36 (3.132) 


F(8) 
F(9;) 


Hình 3.64. Xác định nghiệm 6 của phương trình (3.131) 


Ví dụ 3,5: Dùng tháp chưng luyện để tách hỗn hợp bốn cấu tử. Các số liệu xem bảng sau. Hãy xác 


định Ra -Íš) và N,r„„. Biết hỗn hợp đầu vào tháp tại nhiệt độ sôi (4; = 1 ). 


Độ bay hơi Nông độ, phần mol 
tương đối ø, Hỗn hợp đâu, F, Sản phẩm đỉnh, D, Sản phẩm đáy, B; 


0,5 
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Bài giải 
~ Tính Ø: Theo phương trình (3.131): 
3.0,25 160,25 1.025 0,2.0,25 
———+———+—+-———= 
5-Ø l6-Ø9 I-8 02-0 
Giá trị Ø phải thỏa mãn điểu kiện 1,6>Ø>1. Bằng phương pháp gần đúng tìm được Ø” =1,197 
(hình 3.64). 
- Xác định R_..: Đặt giá trị Ø” vào phương trình (3.130): 


LR 50,5 160,49 10,01 0,2.0,0 
Ta ÐÌ=| — =———~+———+-—+——— 
kC BI 5-1197 16-1197 1-1197 0,2—l/197 


F(Ø)= I-1=0 


Từ đây tìm được: (š) =l,55 


- Số đĩa lý thuyết nhỏ nhất N,z„u„: 
Để xác định số đĩa lý thuyết nhỏ nhất cho chưng luyện nhiều cấu tử có thể dùng công thức 
Fenske cho hỗn hợp hai cấu tử: 


TT 
= 


Ni Tmin =—— ] An —== 


Ởđây: - x,,x,- nồng độ cấu tử (1) và (2) trong các sản phẩm đỉnh D và đáy B; 
œ ~ hệ số bay hơi tương đối của hai cấu tử. 
Công thức này áp dụng cho trường hợp hệ số bay hơi tương đối ø = const và ở chế độ hồi lưu 
toàn phần. 
Cho trường hợp chưng luyện nhiều cấu tử thì cấu tử (1) và (2) trong công thức này chính là hai 
cấu tử chính dễ bay hơi và cấu tử chính khó bay hơi (cấu tử B và € ở ví dụ này). 


Cho ví dụ ở trên: 
¡„| (049/0,01) 
6 (0,01/0,49) 
Nhrg #“————=———— 2=l16,5 
lg1,6 
N;r„ịa =16,5 đĩa, 
Nhận xét: Khi tháp làm việc với chỉ số hồi lưu R “5T (R=2,58Rua), số đĩa lý thuyết của 


tháp N¡; =22 (N,y =1 33N run ). 


3.6.3. Vị trí tối ưu của đĩa tiếp liệu 

Để chọn vị trí tối u của đĩa tiếp liệu có thể dựa vào biến thiên entropy khi trộn các dòng trên đĩa 
tiếp liệu. Hiện tượng trộn dòng xảy ra do có sự khác nhau về nồng độ và nhiệt độ của các dòng pha. Khi 
đĩa tiếp liệu ở vị trí tối ưu thì biến thiên entropy do trộn các dòng pha sẽ nhỏ nhất. 
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Các tính toán cụ thể chỉ ra rằng biển thiên entropy khi trộn các dòng pha sẽ ít phụ thuộc vào sự 
thay đổi nồng độ mà phụ thuộc nhiều vào sự thay đổi nhiệt độ. Vì vậy, thay vì sử dụng các chỉ tiêu về 
nồng độ của GiHiland (tỷ số nồng độ của các cấu tử chính trong hỗn hợp đâu bằng tỷ số nồng độ các cấu 
tử chính trong lỏng trên đĩa tiếp liệu): 


bà x 
XrlL _ ẨNr† : (3.133) 
Äph - ẤNrụ 


Ởđây:  N- đĩa tiếp liệu; 
~ cấu tử chính đề bay hơi; 
h - cấu tử chính khó bay hơi, 
nên sử dụng chỉ tiêu nhiệt độ để xác định vị trí đĩa tiếp liệu. 
Để chọn vị trí của đĩa tiếp liệu cũng có thể sử dụng các phương trình thực nghiệm sau: 


3 0,206 
[Nm z (zl) 1-£ (3.134a) 
Nự spt Xm /j\Xpu/J £ 


Ởđây — £ =. ~ phần sản phẩm đỉnh tính theo lượng hỗn hợp đầu. 


boặc: Km - mm __— mm —_ (3.134b) 
Nưc spt Nmm Nam mm 
Ởđây: - Na Nà. N„„; ¬ số đĩa nhỏ nhất xác định theo phương trình Fenske cho tháp, cho 


đoạn luyện và đoạn chưng của tháp; 
Nữ, Ni>y;,N;rc — số đĩa lý thuyết của tháp, của đoạn luyện và của đoạn chưng. 


3.6.4. Phương pháp tính gần đúng tháp chưng cất của Fenske — Underwood — 
Gitiland (FUG) 


Theo phương pháp này phương trình Fenske sẽ được dùng để xác định số đĩa lý thuyết tối thiểu 
Nuin cẩn thiết để đạt được mức độ tách yêu cầu ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ( R —> © ), còn phương trình 
Ủnderwood được dùng để xác định chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R„„. Sau đó quan hệ thực nghiệm của 
Gilliland sẽ được dùng để xác định số đĩa lý thuyết N ứng với chỉ số hồi lưu làm việc R cho trước hoặc 
dùng để xác định chỉ số hồi lưu làm việc R ứng với số đĩa lý thuyết N cho trước. Quan hệ thực nghiệm 
của Gilliland xem trên hình 3.64. 

Đường cong GiHiland có thể được mô tả khá chính xác bằng phương trình của Molokanoy: 


_N., 1+54,4 = 
bản, ĐH NÊN mm... (3.135) 
11+1172W w” 


Ở đây: = (R~Reu) — Sẽ ) 


Phương trình Fenske ở chế độ hồi lưu hoàn toàn R ~>œ viết cho 2 cấu tử ¡ và r có dạng: 
“LÍ =(a,) St (3.1364) 
Xr p X;jp 
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hoặc: 


bai l 
ŠsJn 
B 
: (3.136b) 


r 


log 
N mín ba 
log ở, 
Ởdây:  ¡— kí hiệu của cấu tử ¡; 
r - cấu tử chọn để so sánh (thường là cấu tử chính khó bay hơi); 


Œ,, =œ, — hệ số bay hơi tương đối của cấu tử ¡ so với cấu tử so sánh r: 
.¬ k5 (3.137) 
Trong các phương trình (3.136a) và (3.136b), hệ số bay hơi tương đối ở, là giá trị hiệu dụng được 
xác định theo phương trình: 
ŒŠ =đyỡy ... đ,Øi (3.138a) 


Ởđây:  N- số đĩa của tháp. 
Các phương trình (3.136a) và (3.136b) là các phương trình chính xác dùng để xác định mức độ 


tách của cấu tử ¡ và r ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ( R —> œ ). 


N-Nụn 10 
N+I1 


0j1 


n Van Wte wxd Tadg dat 


0,01 
So _ MŨ — n„Ị 


0,01 
Hình 3.65. So sánh các kết quả xác định theo quan hộ Gillland với các kết quả chính xác 
a — Số liệu của Van Wink và Todd 
0= Số liệu của Gililand 
A - Số liệu của Brown — Martin 
— Số liệu theo phương trình Malokanov 
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Trong quá trình tính toán, giá trị của œ, luôn cẩn phải được ước tính một cách gần đúng và 
thường được đánh giá dựa vào phương trình sau: 


œ = (đạnnh. #aay)!”? (3.138b) 
hoặc: 

Œ = (đình. Œgiaa. ®dáy}U2 (3.128c) 
Ở đây: œ ~ hệ số bay hơi tương đối hiệu dụng; 


Anh, đa; đaay — hệ số bay hơi tương đối tại đỉnh tháp, giữa tháp và đáy tháp (các đại lượng này 
được xác định tại nhiệt độ trên đỉnh tháp, nhiệt độ giữa tháp và nhiệt độ ở đáy tháp). 

Thông thường, để đánh giá mức độ tách một hỗn hợp trong tháp với số đĩa lý thuyết N đã biết 
trước, có thể bắt đầu bằng cách chọn trước mức độ tách của một cấu tử (ký hiệu là cấu tử chuẩn ?) và 
chọn N„„„ =(0,4—0,6)N,, sau đó sử dụng phương trình Fenske để đánh giá mức độ tách của tất cả các 
cấu tử khác. 

Như vậy, quá trình tính toán sẽ phải lặp đi lặp lại vì lúc đầu phải giả thiết mức độ tách để từ đó 
xác định thành phần hỗn hợp đỉnh D và hỗn hợp đáy B. Biết thành phần của hỗn hợp đỉnh và đáy sẽ tìm 
được nhiệt độ ở trên đỉnh tháp và œaa›„ nhiệt độ ở dưới đáy tháp và øay, và sau đó sẽ tìm được hệ số bay 
hơi tương đối hiệu dụng ø,. Quá trình lặp lại sẽ được tiến hành cho tới khi giá trị của ø, tìm được 
không thay đổi từ lần lặp trước đến lần lặp sau. 

Phương trình Underwood áp dụng chủ yếu cho trường hợp một số cấu tử khôngx xuất hiện trong 
hỗn hợp đỉnh hoặc trong hỗn hợp đáy tại chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R„„„. Chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R.„ 
được xác định theo các phương trình (1.130) và (1.131) của Underwood: 


nk 
$6.xe) =R „+1 


7 d,—8 


b (2%, 
và: 7 =l—qp 
Ởdây:  T1ệ số bay hơi tương đối #, của cấu tử j được xác định theo phương trình (3.137); 
x„; - thành phẩn hỗn hợp đầu; 
q„ - yếu tố caloríc đặc trưng cho trạng thái nhiệt động của hỗn hợp đầu F (nếu hỗn 
hợp đầu là lông bão hòa thì ạ; =1 và nếu hỗn hợp đầu là hơi bão hòa thì ạ; =0). 
Ø - nghiệm chung cho cả đoạn luyện và đoạn chưng của các phương trình của 
Underwood cho tháp làm việc ở chế độ R„„ khi có các vùng tách có nồng độ không 
thay đổi trong từng đoạn của tháp. 

Nghiệm chung này phải nằm trong khoảng #„ <Ø< #„. Ở đây, đ,,,ơy — hệ số bay hơi tương 
đối của hai cấu tử chính khó bay hơi và đễ bay hơi. Các cấu tử chính thường được chọn là cặp các cấu tử 
khó tách nhất. Trong ví dụ đưới đây đó là các cấu tử ä—~ C„ và í—C,. 

Các giá trị œ, trong các phương trình (3.130) và (3.131) là các giá trị hiệu dụng nhận được từ 
phương trình (3.138b) hoặc (3.138c). Khi đã có các giá trị này thì đại lượng Ø có thể tìm được từ 
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phương trình (3.131) bằng phương pháp lặp. Do hiệu số (ø, - đ) có thể rất nhỏ nên Ø cần phải lấy với 
độ chính xác bốn số sau dấu phẩy. 

Các giá trị (xø) trong phương trình (3.130) là các giá trị tìm được tại chỉ số hổi lưu nhỏ nhất 
R¿ưa. Điều này có nghĩa đây là nồng độ sản phẩm đỉnh có thể nhận được ở trong tháp làm việc tại chỉ số 
hồi lưu nhỏ nhất với số đĩa của tháp bằng vô cùng (N —> œ ). 

Khi hệ số bay hơi tương đối của hai cấu tử chính có giá trị gần nhau và cần phải tách hai cấu tử 
này triệt để, hoặc khí hệ số bay hơi tương đối của các cấu tử khác trong hỗn hợp khác nhiều so với hệ số 
bay hơi tương đối của hai cấu tử chính, thì khi đó chỉ có hai cấu tử chính phân bố theo chiếu cao tháp ở 
tại chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R„„„. Kết quả là nồng độ (x¡„) sẽ dễ dàng được xác định. Đây là trường hợp 
thường gặp khi tách hỗn hợp nhiều cấu tử và cũng là trường hợp sẽ được xét trong phần này. 
Các trường hợp khác, khi có một số hoặc tất cả các cấu tử không phải là chỉnh cũng phân bố giữa hai 
sản phẩm đỉnh và đáy, đã được xem xét kỹ trong [Henley and Seader, Equilibrium - Stage Separation 
Operations in Chemical Engineering, Wiley, New York, 1981]. Phương pháp FUG thuận tiện cho việc 
thiết kế các tháp mới nhưng không thuận tiện cho việc khảo sát, phân tích các tháp đang tổn tại. Khi 
dùng phương pháp FUG tiện hơn cả nên chọn các thông số đầu sau đây của tháp: 


1_ Tỷ số —Ê—; 


đưm 
2¬ Mức độ tách mong muốn của cấu tử so sánh (cấu tử chuẩn) (thường là cấu tử chính nặng r); 
3— Mức độ tách của một cấu tử khác (thường là cấu tử chính nhẹ); 


4— Lưu lượng dòng hơi V/F lớn nhất trong tháp. 


Tuy nhiên, một trong các đại lượng đã chọn ở trên có thể được thay bằng số đĩa N, tỷ số 
mìn 
hoặc bằng chỉ số hổi lưu R. 

Theo phương pháp FUG, vị trí của đĩa tiếp liệu đương nhiên đã được coi là tối ưu vì phương 
trình Underwood đã chấp nhận giả thiết này. Giả thiết về dòng lỏng hồi lưu về tháp ở trạng thái bão hòa 
đương nhiên đã có trong các phương trình Fenske và Underwood (có nghĩa là lông hồi lưu không được 
làm quá lạnh). 

Một giả thiết khác cũng giới hạn phạm vi ứng dụng của các phương trình của Underwood là các 
dòng mol đi trong tháp phải là hằng số (không thay đổi theo chiểu cao của từng đoạn tháp). Henley và 
Seader đã chỉ ra rằng giả thiết này có thể dẫn đến việc chỉ số hồi lưu nhỏ nhất tính được có thể nhỏ hơn 
đáng kể so với chỉ số hồi lưu nhỏ nhất thực tế. Trong khi đó, giả thiết về dòng mol không đổi lại không 
có trong phương trình Fenske. Phương pháp xác định chính xác chỉ số hồi lưu nhỏ nhất R„y đã được 
Tavana và Hensen để xuất [Ind.Eng. Chem. Process Des. Dev, 18, 154 (1979)]. Các phương trình 
dùng để tính gần đúng chỉ số hồi lưu nhỏ nhất cho hỗn hợp ba và bốn cấu tử đã được Glinos và 
Malone để xuất [Ind.Eng. Chem. Process Des. Dev, 23, 764 (1984)]. Hai tác giả này cũng đã để xuất 
nguyên tắc chung để áp dụng các phương trình trên cho các hỗn hợp có số cấu tử lớn hơn bốn. Các 
phương trình này khá chính xác (sai số khoảng 5% so với giá trị chính xác của R„„ ) và đặc biệt tiện 
lợi cho việc áp dụng các phương trình EUG vì khi sử dụng các phương trình này sẽ tránh được công việc 
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tính R„¡„ khá mệt môi theo các phương trình của Underwood. Chương trình tính tháp chưng luyện nhiều 
cấu tử bằng phương pháp FUG đã được Chang soạn thảo (Hydrocarbon Process, 60(8), 79 (1980)]. 

Phương pháp EFUG áp dụng tốt nhất cho các hỗn hợp lý tưởng hoặc gần với lý tưởng và không 
nên áp dụng cho những hỗn hợp khác xa lý tưởng và các hỗn hợp đẳng phí. 


Ví dụ 3.6: Áp dụng phương pháp FUG. 

Một thiết bị tách hỗn hợp Butane - Pentane năng suất lớn ngừng hoạt động để sửa chữa. Một 
phần hỗn hợp đầu của thiết bị này được chuyển sang tách ở một tháp nhỏ hơn và chỉ có 11 đĩa và 1 thiết 
bị đun bay hơi một phần. Hỗn hợp được đưa vào giữa tháp. Các thí nghiệm đã tiến hành cho thấy 11 đĩa 
và thiết bị đun bay hơi sẽ tương đương với 16 đĩa lý thuyết và dòng hơi ở trên đỉnh tháp (dòng mol) 
bằng 1,75 lần dòng hỗn hợp đầu. Tháp làm việc ở áp suất P = 827,4 kPa (120 psia). Hỗn hợp đầu vào 
tháp tại nhiệt độ sôi ( q; = 1,0) và ở điểu kiện của đĩa tiếp liệu. Hỗn hợp đầu có lưu lượng F = 0,0126 
kmol⁄s (100 [Ibmol/s) và có thành phần sau: 


Tháp tách chính cho sản phẩm đỉnh có nồng độ ¡— CC; nhỏ hơn 7% mọi và sản phẩm đáy có nồng 
độ n—C, nhỏ hơn 3%. Lượng sản phẩm lấy ra trên đỉnh tháp D/F = 0,489. Hãy tính kiểm tra xem liệu 
tháp thay thể có đầm bảo được độ tinh khiết cần thiết của sản phẩm hay không. 

Bài giải 

Bỏ qua trở lực của tháp và các giá trị của hằng số cân bằng pha K, của các cấu tử sẽ được tra cứu 


tại P = 827 kPa (120 psia) trong cả hai đoạn của tháp theo giản đổ De Priester (hình 1.15a). Khi lưu 
lượng mol của các dòng pha không đổi thì độ lớn của các dòng pha trong đoạn chưng và đoạn luyện của 
tháp (từ cân bằng vật chất) sẽ như sau (Ib-moles/h): 


D=0,489.F =0,489.100 = 48,9 B=F—D=I00-48,9=5],1 


V =1,75.F=1,75.100 =175 V'=V=175 
L=V—D=175-48,9=126,1 L'=L+PF=126,1+100=226,1 


V/L-175/ _ V⁄/.175⁄ - 
ñn 126,1” b388 là LỆ TT 0,7739 
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Chú ý: để chuyển từ Ib-moles/h sang kmol/s cần nhân với 1,26.1071. 
Số liệu cho trước: 
I ~N= 10- số đĩa lý thuyết của toàn tháp; 
2 - Vị trí đĩa tiếp liệu: tối du; 
ba La " , V = P) 
3 - Tỷ số V/F tối đa ở đỉnh tháp ( ⁄⁄) =l,75; 


mạx 

4 - Chọn mức độ tách của một cấu tử (cấu tử ¡—C, ) để từ đó tính được mức độ tách của các cấu 
tử ¡ khác; 

5 - Hỗn hợp đầu vào tháp tại nhiệt độ sôi (8p =1). 

Giải bài toán được bắt đầu bằng giả thiết mức độ tách của tất cả các cấu tử để từ đó đánh giá được 
thành phần của hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy. Các thành phần này sẽ được dùng để xác định nhiệt độ ở 
đỉnh và đáy của tháp để từ đó tìm được các giá trị œ, của các cấu tử tại các nhiệt độ này. Do hỗn hợp 
đầu vào tháp tại nhiệt độ sôi của hỗn hợp nên có thể tìm được các z, tại nhiệt độ này. Tiếp theo sẽ xác 
định được hệ số bay hơi tương đối hiệu dụng theo công thức (3.138c): 

Œ = (đannh. Œgina. Œa¿y)1/2 

- Giả thiết tiếp theo về mức độ tách của cấu tử ¡—C,: Tổng lượng cấu tử ¡ ~Œ, trong hỗn hợp 

đầu là 20. Vì nồng độ †—C, trong sản phẩm đỉnh (< 7%), nên sẽ giả thiết 


D 
Ded,sj =- 1 _ 0 1869 
Bxy j 16,85 


Như đã trình bày ở trên, thường chọn tý số ={0.4 +0,6). Ở đây chọn Nạn =0,6.10 =6, 


N 
Nà 
Khi đó, phương trình Fenske (3.!136a) sẽ có dạng: 

Dx„y Dx,, 3,1 
— PL =|—— Đ — |=zð9-212 ~ „60 0,186 
Bxụ - ( Fxg, — Dxp, 16,85 
Từ đây, rút ra được: 
0,1869.z4 


Dxy, = 
1+0,1869,z"5 


Xrị 


Phương trình trên sẽ được dùng để tiến hành đánh giá mức độ tách cho từng cấu tử của hỗn hợp. 
Các kết quả tính toán xem trong bảng sau: 
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Từ thành phần hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy tìm được nhiệt độ đỉnh là 344°K (159°F) và nhiệt 
độ đáy là 386°K (236°F). Từ các nhiệt độ này và nhiệt độ sôi của hỗn hợp đầu 358°K (185°F) sẽ tìm được 
bộ giá trị mới của các œ, hiệu dụng. Các giá trị này khác rất ít các giá trị œ, chọn lúc đầu. Hệ quả là đại 
lượng D = 48,25 cũng sẽ không thay đổi nhiều, vì vậy, giá trị này có thể dùng để tính mức độ tách của 
cấu tử í—C,. 

Do nồng độ của cấu tử ¡—C, trong sản phẩm đỉnh phải < 7% mol nên có thể giả thiết mức độ 


7%.48,25 
lu... =0,2048 và phương trình dùng để đánh giá mức độ 


tách của cấu tử này bằng (20~7%.48 25) l66 


tách cho các cấu tử khác sẽ có đạng: › 


0,2048.z°° 


“——————ƑÌ'x.. 
1+0,2048.x69 


Xpị = 


Các số liệu tính toán xem trong bảng sau: 


Cử 


EIEIESESIST ERESIEERE 
E12 SEO 


0,864 0,415 0,085 => 2,7 0,055 32,3 0,636 


Nồng độ tính được của cấu tử ¡—C, trong hỗn hợp đỉnh bằng 6,9% mol < 7% mol. 


Trong bảng dưới đây là các kết quả tính theo phương trình Ủnderwood tại giá trị chỉ số hồi lưu 
R„ụ„. Các giá trị œ và x; trong bảng này là các giá trị nhận được từ phương trình Fenske cho chế độ 
hồi lưu hoàn toàn. 

Như đã nhận xét ở trên, các giá trị nồng độ x; đúng ra phải tính ở chế độ hồi lưu tối thiểu 
Rụun - Sự không chặt chẽ này đã làm giảm độ chính xác của phương pháp Ưnderwood. Tuy nhiên, các 
phương pháp tính gần đúng vẫn rất có ích (vì tính toán nhanh) và cũng vì nếu sử dụng phương pháp 
tính chính xác để nhận được các giá trị x„ với độ chính xác cao hơn sẽ gặp nhiều khó khăn. Giá trị 
tính được của R„„ =0,9426. Giá trị của chỉ số hổi lưu thực tế sẽ tính được từ lưu lượng dòng hơi lớn 
nhất trên đỉnh tháp V = 0,022 kmol/s (175 Ibmol/h) và lượng sản phẩm đỉnh tính được D = 49,2 (từ 
phương trình Fenske): 
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Bảng kết quả tính chỉ số hồi lưu R.... theo phương trình của Ưnderwood: 


mm 
đ*o 
Cấu tử #xr đx, đx, PHE” 

œ-8 a-8 : 
RHDIEJEDOIEIESIEOLE—IEOECOI 
2,62 | 0.3930 1,255 | 0,3131 | 0,301 | 0,7886 0,6282 

H— 0,25 0,5050 | 0% ` 0,7651 0.7710 0.9555 ¡ 0,6553 1,4581 
SIEOEDOEOEEIEOIEEIEOOEC, 
9,35 -0,49%6 | -0,6097 |-os0t -0.6036 0,0475 ¡ -0,5007 -0,0949 
[re | T Jm[ imbe[ | Jmmxa 


Từ các kết quả trong bảng, nội suy tìm được Ø=1,3647 và R_„„ =0,9426. 


“œ 


= 


se 


vn 


® 


- Cân bằng vật chất cho đoạn luyện: 
hại = Vụ —Ð 
—. _ “222 —1=2857 

~ Ứng dụng phương trình Gilliland: 

Biết R_„ =0,9426, R = 2,557 và N = 10 sẽ sử dụng đồ thị của Gilliland trên hình 3.64 hoặc 
phương trình Molokanov (3.135) để kiểm tra giả thiết Nựin =6. Phương trình (3.135) cho giá trí 
Nuia =6,25 khác với giả thiết ban đầu (Nam = 6) vì vậy cần phải lặp lại các thủ tục tính toán ở trên. 

Ở lần tính thứ hai, với giả thiết N„„. =7, R = 2,557 và N = 10 tìm được R„„„ =0,9782.. Kiểm tra 
giá trị của N„„, theo quan hệ Gilliland và tìm được N,„„ =6,85. Đây là giá trị gần với giả thiết của lần 
tính thứ 2 (Na¡a = 7). 

Kết quả tính nồng độ của hỗn hợp đỉnh, hỗn hợp đáy và œ của lần tính này xem trong bảng sau. 
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Các kết quả tính toán cho thấy, nống độ 7% mol của í—C, trong sản phẩm đỉnh Ð và nồng độ 
3% moÌ của œ—C, trong sản phẩm đáy của tháp ban đầu cũng có thể đạt được ở trong tháp nhỏ hơn. 


Các kết quả nhận được bằng phương pháp EUG không phù hợp với các kết quả nhận được bằng 
phương pháp tính chính xác (xem trong bảng so sánh sau đây). Tuy nhiên, với những giả thiết đã chấp 
nhận trong phương pháp FUG thì các kết quả nhận được có thể được coi là khá tốt. 


k2 


mI 
FPUG 
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Chương 4 
CÁC QUÁ TRÌNH CHƯNG CẤT ỨNG DỤNG 
TRONG CÔNG NGHIỆP 


4.1. PHẠM VI THAY ĐỎI CÁC THÔNG SÓ CÔNG NGHỆ CỦA CÁC QUÁ TRÌNH 
CHƯNG CÁT TRONG CÔNG NGHIỆP 


Để đảm bảo điểu kiện làm việc của hệ thống thiết bị và để đạt được hiệu quả kinh tế cũng như 
đâm bảo các yêu cầu về môi trường, các thông số của các quá trình chưng cất công nghiệp phải nằm 
trong một khoảng thay đổi nhất định. Chương này sẽ đề cập tới phạm vi thay đổi của một số thông số 
quan trọng nhất của quá trình chưng cất trong công nghiệp. 


4.1.1. Phạm vi thay đổi của nhiệt độ 

Đối với các quá trình chưng cất trong công nghiệp luôn tổn tại giới hạn trên của nhiệt độ làm 
việc. Một trong những lý do phải giới hạn nhiệt độ làm việc của các quá trình chưng cất đó chính là 
nguy cơ bị phân hủy nhiệt của các cấu tử ở trong hỗn hợp cần tách. Trong thực tế rất nhiều các hợp chất 
bị phân hủy dần dần ở nhiệt đệ cao. Một số các hợp chất thậm chí còn bị phân hủy ở ngay tại nhiệt độ 
sôi thường của chúng. Nhiệt độ cho phép tối đa của một số hợp chất được dẫn trong bảng 4.1. 


Bảng 4.1. Nhiệt độ làm việc tối đa cho phép của các tháp chưng cắt 
để tránh phân hủy nhiệt 


Hà | Nhiệt độ làm việc lớn |_ Ấp suất làm G1807 
ụ 
Hi nhất, " việc, bar : 


Axít sunphuaríc, H;SO, 1 bar Phân hủy tạo thành SO; 
Per hyđrôxít, HạO; 60 ~ 80 %C 1 bar Hơi gây nổ 
Dầu thô 350 %C 2,1 bar Bị phân hủy 


Dầu thô đã tách phân | 420°%C 0,013 bar Bị phân hủy 
đoạn nhẹ 


Styrene 100 %C Bị pôlyme hóa 


Axít Nitơríc Nhiệt đệ nhỏ bơn Tạo thành NO; và có thể tách 
nhiệt độ sôi thường được bằng quá trình nhả bằng 
không khi 


Bị pôlyme hóa 
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Axít Acrylic 


Quá trình phân hủy nhiệt của các chất phụ thuộc vào nhiệt độ cũng như thời gian chịu tắc 
dụng của nhiệt độ. Các số liệu dẫn trong bảng 4.1 là các giá trị gần đúng cho các điểu kiện chưng cất 
điển hình. 


Nguyên nhân thứ hai góp phần quyết định giới hạn trên của nhiệt độ chính là nguồn nhiệt được 
sử dụng trong công nghiệp. Ngoại trừ một vài trường hợp đặc biệt, còn trong đại đa số các trường hợp 
nguồn nhiệt được sử dụng rộng rãi chính là hơi nước bão hòa. Áp suất có thể tạo được của hơi nước sẽ 
quyết định giới hạn trên của nhiệt độ. Ngoài ra, giới hạn trên của nhiệt độ cũng sẽ phụ thuộc vào hiệu 
số nhiệt độ cần thiết để quá trình truyền nhiệt điễn ra bình thường trong các thiết bị đun nóng và đun 
bay hơi các hỗn hợp lỏng (hiệu số nhiệt độ này khoảng 10 - 30°C). Trong các trường hợp đặc biệt (ví dụ 
như quá trình chưng cất dầu thô, quá trình nâng cao nồng độ của axít sunphuaríc) nhiệt độ cao có thể 
đạt được bằng cách sử dụng chất tải nhiệt là đầu nóng hoặc bằng khói lò. Trong những trường hợp này 
nhiệt độ phù hợp tương ứng sẽ khoảng 300 và 400°C. Thông thường, các tháp chưng cất không sử dụng 
nguồn nhiệt là năng lượng điện. Trong bảng 4.2 dẫn các số liệu về nhiệt độ tối đa và giá so sánh của 
một số nguồn nhiệt dùng cho các tháp chưng cất. Số liệu về giá tương đối của các nguồn nhiệt dẫn trong 
bảng chỉ mang tính tham khảo vì các số liệu này không được đại đa số các công ty đánh giá một cách 
chính xác và đặc biệt giá của hơi áp suất cao luôn có xu thế ước tính thấp hơn so với thực tế. 


Bảng 4.2. Nhiệt độ tối đa và giá so sánh của một số nguồn nhiệt 


Hơi nước: ¬ 
Hơi thải 90°C 
¬ 


Dầu nóng 300°C 


Dầu nóng (tổng hợp) 400°C mm 


Giới hạn dưới của nhiệt độ trong các tháp chưng cất sẽ do nhiệt độ của các chất làm lạnh và 
ngưng tụ ở trên đỉnh tháp quyết định. Trong đại đa số các trường hợp, chất làm lạnh được sử dụng là 
nước nên để cho thiết bị ngưng tụ làm việc bình thường thì nhiệt độ thấp nhất trong tháp phải khoảng 
45 — 50°C (nhiệt độ cao nhất của nước làm lạnh thường không vượt quá 45 - 50°C). 

Hiện tại, xu thế sử dụng không khí làm chất làm lạnh ngày càng được tăng cường nên nhiệt độ 
nhỏ nhất trong tháp chưng cất sẽ trong khoảng 60 - 70%C. Đôi khi nước đá hoặc các tác nhân lạnh đã 
hóa lỏng (như amôniắc, prôpan, nitơ) cũng được sử dụng làm chất làm lạnh, nhưng các chất làm lạnh 


này thường có giá thành cao. Nhiệt độ thấp nhất và giá so sánh của một số chất làm lạnh được dẫn 
trong bảng 4.3. 
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Bảng 4.3. Nhiệt độ nhỏ nhất và giá tương đối của một sé chất làm lạnh 


Amôniắc 10°%C 300% 
-5%G 400% 
-30°C 500% 


ammmm ——[ TW | — 
muym [TT | — 
RE 


4.1.2. Phạm vi thay đổi của áp suất 

Để thỏa mãn các yêu cầu về nhiệt độ đun nóng và nhiệt độ làm nguội thì cẩn phải chọn đúng áp 
suất làm việc của tháp hoặc phải bổ sung thêm các cấu tử có nhiệt độ sôi thấp. Thông thường, để giảm 
nhiệt độ làm việc, quá trình tách cần phải được tiến hành ở áp suất chân không. Về mặt kỹ thuật, để tạo 
được áp suất làm việc của tháp trong khoảng 0,06 + 0,08 bar chỉ cần sử dụng bơm chân không kiểu rôto 
một cấp. Trong trường hợp nếu cần áp suất làm việc của tháp khoảng 0,013 bar sẽ phải sử dụng bơm 
chân không hai cấp. Chân không cao hơn (2 + 5).10 ? bar rất ít khi được sử dụng trong tháp chưng cất vì 
khi đó chí phí vận hành và chỉ phí đầu tư cho hệ thống tạo chân không sẽ rất cao. . 

Trong những trường hợp trên, thay vì sử dựng độ chân không cao có thể thêm vào hỗn hợp cần 
tách các chất có nhiệt độ sôi thấp nhằm giảm nhiệt độ sôi của hỗn hợp. Các chất phụ gia (bổ sung vào 
hỗn hợp) thường là các chất khí trơ (không khí và nitơ) và đặc biệt cho các hệ hữu cơ thường bổ sung 
hơi nước (vì nước sẽ dễ dàng được tách ra sau khi ngưng tụ). 

Để tăng nhiệt độ sôi của các hỗn hợp có nhiệt độ sôi thấp, tháp chưng cất có thể làm việc ở áp 
suất cao hơn. Tuy nhiên, khi áp suất làm việc của tháp càng cao thì mức độ khác nhau giữa nồng độ của 
pha hơi và pha lỏng sẽ càng nhỏ. Giới hạn trên của áp suất làm việc của tháp sẽ nằm trong khoảng áp 
suất tới hạn của các cấu tử. Các hợp chất hyđrôcacbon có nhiệt độ sôi thấp như mêtan thường được tách 
trong các tháp làm việc ở áp suất bằng khoảng 70% áp suất tới hạn của các hợp chất này. Trong khi đó 
Êtylen và êtan lại được chưng cất ở áp suất bằng 40% - 50% áp suất tới hạn của chúng, còn prôpyÌen và 
prôpan lại được chưng cất ở áp suất bằng 34 - 50% áp suất tới hạn. 


Làm việc ở áp suất cao là một vấn để rất cơ bản và phức tạp của các quá trình công nghiệp vì khi 
đó các dòng khí và các đòng lỏng phải được nén và bơm đến áp suất cao hơn. Trong một số trường hợp 
nên tăng áp suất của pha lỏng thay cho việc tăng áp suất của pha hơi vì tiêu hao năng lượng khi nén lỏng 
sẽ thấp hơn nhiều so với trường hợp nén pha hơi. Các số liệu dùng để so sánh tiêu hao năng lượng khi 
nén 1 kg không khí và 1 kg nước được thể hiện trên hình 4.1. Các đồ thị trên hình này cho thấy rất rõ 
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tiêu hao năng lượng khi nén không khí gấp hàng trăm đến hàng nghìn lần so với tiêu hao năng lượng 
khi nén nước. Sự khác nhau này sẽ đúng cho tất cả các hệ bởi có sự khác nhau đáng kể giữa khối lượng 


riêng của lỏng và của hơi. 


NggN:¿o ——c~ 


_ Z1 1L —_- 


2 4 6 10 20 4060 100 
P/Po —t> 


Hình 4.1. So sánh tiêu hao năng lượng N (kw/kg) khi nén không Khi (Nuj) 
và nón nước (Nuao) đến án suắt cao 


4.1.3. Phạm vi thay đổi kích thước của tháp 

Số bậc lý thuyết trong các tháp chưng cất cũng có giới hạn. Các số liệu dẫn trong bảng 4.4 cho 
thấy số bậc lý thuyết của một tháp chưng cất lớn hơn 100 tất ít khi được sử dụng trong công nghiệp. 

Một vấn để rất quan trọng thường gặp trong thiết kế các tháp chính là vấn đề chọn đúng vật liệu 
chế tạo tháp. Đối với các hệ có khả năng ăn mòn cao (ví dụ như các axít) thủy tỉnh Pyrex phải được 
chọn làm vật liệu chế tạo tháp. Trong trường hợp này, đường kính của tháp sẽ không thể vượt quá 
D<1m và áp suất làm việc cũng sẽ không vượt quá P< 1bar. Các tháp chưng cất công nghiệp có đường 
kính lớn nhất khoảng D = 13 - 15 m. 


Bảng 4.4. Các cấu tử chính của các quá trình chưng cất công nghiệp quan trọng 
và số đĩa lý thuyết điển hình của tháp [Perry, 1984] 


Propylene/propane 
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Propyne/1 - 3 - butadiene 40 2| 


1- 3 butadiene/vinyl acetylene 130 
34, 53 
20 


Benzene/diethyl benzene 50 


Toluene/ethyÌ benzene 


Benzene/toluene 


Benzene/ethyl benzene 


Toluene/xylenes 4 


Ethyl benzene/styrene 7 


© ~ xylene/m - xylene 130 


Hệ hữu cơ 


3 


Methanol/formaldehyde 


Dichloroethane/trichloroethane 


Acetic acid - acetic anhydride 5 


—_——— 

Acetic anhydride/ethylene diacetate 
Vinyl acetate/ethyl actate mm Nn 
Ethylene glycol/diethylene glycol 
5... 

¬< 


3 


Cumene/phenol 
Phenol/acetophenone 39, 54 
Hệ nước 


HCN/nước 15 


Acetic acid/ nước 


Methanol/ nước 
Ethanol/ nước 


Isopropanol/ nước 


Viny] acetate/ nước 
50 


l6 


Ethylene oxide/ nước 


40 
60 


Ethylene glycol/ nước 


4.2. TÁCH HÕN HỢP HAI CẤU TỬ 

Trong phần này sẽ xét một vài ví dụ của các quá trình chưng cất công nghiệp dùng để tách hỗn 
hợp hai cấu tử. Các ví dụ được dẫn dưới đây chủ yếu để minh họa tầm quan trọng của các giới hạn của 
các thông số vừa được trình bày ở trên. 
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4.2.1. Quá trình nâng cao nòng độ axít sunphuaríc 

Axít sunphuaríc là một trong những hóa chất cơ bản quan trọng nhất của công nghiệp hóa chất. 
Axít sunphuarÍc được sử dụng trong nhiều quá trình hóa học nhằm tăng cường các phản ứng hóa học 
và trong đại đa số các trường hợp, sau khi thực hiện phản ứng, axít sunphuaríc sẽ ở dạng axít loãng. 

Nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương của hỗn hợp H;O/H;SQ; tại áp suất P = 1bar được thể hiện 
trên hình 4.2. Hệ trên có điểm đẳng phí cực đại có nồng độ H;SO, bằng 98,4% khối lượng. Trong 
khoảng nồng độ của axit H;SO, đến 75% khối lượng, pha hơi hầu như chỉ có nước. Ấp suất hơi của hệ 
H;O/H;SO;, tại các nhiệt độ khác nhau được thể hiện trên hình 4.3 [Perry, 1984]. Đồ thị trên hình 4.3 rất 
hữu ích cho việc xác định các điều kiện của quá trình nâng cao nồng độ H;SO¿. 
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Hình 4.2. Cân bằng pha lòng — hơi, nhiệt độ sôi và nhiệt độ điểm sương 
của hỗn hợp H:O/H;SO, tại áp suất P = 1 bar [Pery, 1984] 
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Hình 4.3. Áp suất hơi của hỗn hợp H;O/H;SO, [Peny, 1984]. 
Tham sô trên đỗ thị: Nông độ % khối lượng của H;SO,. 
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Nước được sử dụng để làm lạnh và ngưng tụ hơi đi ra khôi đỉnh của tháp. Vì vậy, nhiệt độ nhỏ 
nhất ở trên đỉnh tháp khoảng 40 - 50°C (xem bảng 4.3). Do đi ra khỏi đỉnh tháp hầu như là nước tính 
khiết nên áp suất làm việc nhỏ nhất của tháp sẽ khoảng 0,12 bar. Nồng độ lớn nhất của axít ở dưới đáy 
tháp sẽ phụ thuộc vào nguồn nhiệt. Khi sử dụng hơi nước có áp suất Pụ„ = 15 bar (200°C) làm nguồn 
nhiệt thì nhiệt độ lớn nhất ở trong tháp sẽ khoảng 170C và tương ứng với nhiệt độ này nồng độ axít sẽ 
khoảng 86% khối lượng. Do có giới hạn về nhiệt độ như trên nên nồng độ của axít sunphuaric nhận 
được trong các nhà máy công nghiệp sẽ thấp hơn nhiều so với giới hạn nhiệt động do điểm đẳng phí tạo 
ra (< 98,4% khối lượng). 

Để nâng cao nồng độ của axít sunphuaric có thể sử dụng quá trình làm việc tại hai mức áp suất 
khác nhau (hình 4.4). Ở giai đoạn đấu, axít loãng được nâng nồng độ đến 72% khối lượng tại áp suất 
thường trong thiết bị chưng cất một bậc. Ở các điểu kiện trên pha hơi ra khỏi thiết bị chỉ chứa duy nhất 
nước (không chứa H;SO, hoặc SO;). Ở giai đoạn hai, axít sẽ được nâng nồng độ đến 86% khối lượng tại 
áp suất P = 0,12 bar. Do trong pha hơi có chứa H;SO¿ (ở dạng SO;) nên quá trình tách sẽ được thực hiện 
trong tháp chưng cất có nhiều bậc. Khí SO› trong pha hơi sẽ được hấp thụ bằng dòng axít sunphuaríc đi 
vào đỉnh tháp. 
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Hình 4.4. Sơ đỗ nguyên lý quá trình nâng cao nông độ của axit sunphuarÍc (% khói lượng) 


Quá trình tuần hoàn H;SO; không chỉ đơn thuần nhằm nâng cao nổng độ của axít H;$O mà còn 
để loại bỏ các tạp chất. Trong quá trình nâng cao nồng độ của axít các chất hữu cơ bị phân hủy và sẽ đi 
theo dòng hơi đi ra khỏi thiết bị. Các chất vô cơ thường bị kết tủa trong quá trình nâng cao nồng độ của 
aXít và quá trình kết tủa này xảy ra chủ yếu ở khoảng nồng độ 60% khối lượng của H;SOu. 
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4.2.2. Quá trình thu hồi amônlắc từ nước thải 

Amôniắc là một hóa chất độc hại và thường có trong nước thải và vì vậy phải được tách ra khỏi 
nước thải và thu hồi ở dạng lỏng tỉnh khiết. Hàm lượng điển hình của amôniắc trong nước thải khoảng 
1%. Có thể thấy từ hình 4.5 [Rizvi và Heidemann, 1987] nhiệt độ điểm sương của amôniắc rất thấp 
(- 33,40°C) tại áp suất thấp P = 1 bar. Để nâng nhiệt độ điểm sương đến 50°C (nhiệt độ nhỏ nhất có thể 
làm nguội - ngưng tụ bằng nước), thì cần phải tăng áp suất đến khoảng P = 20 bar. Tại áp suất này, 
nhiệt độ sôi của nước khoảng 212°C và đây là nhiệt độ quá cao đối với thiết bị đun bay hơi sử dụng 
nguồn nhiệt là hơi nước. Vì những lý do nêu trên nên quá trình tách amôniắc thường cần được thực 
hiện theo sơ đồ hai bước (hình 4.6) [Wunder,1990]. Tại bước thứ nhất, phẩn lớn nước được tách ở dưới 
đáy của tháp C - 1 làm việc tại áp suất thường. Hỗn hợp ở trên đỉnh của tháp này phải có nhiệt độ sôi 
thấp hơn 45°C. Theo hình 4.5, tại nhiệt độ này nống độ tối đa của NH; trong hỗn hợp đỉnh tháp sẽ bằng 
20% khối lượng. Hỗn hợp đỉnh này sẽ được nén đến áp suất P = 20 bar và đưa sang tháp C ~ 2. Sản 
phẩm đỉnh của tháp C - 2 sẽ là amôniắc tỉnh khiết. Nhiệt độ ở đáy của tháp € - 2 khoảng 180°C và ứng 
với nhiệt độ này nồng độ nhỏ nhất của NH; trong hỗn hợp đáy sẽ khoảng 10% khối lượng, vì vậy dòng 
này phải được tuần hoàn về tháp C - 1. Do hỗn hợp đáy của tháp C ~ 1 là nước nên có thể loại bỏ thiết 
bị đun bay hơi đáy tháp C - 1 và sử dụng hơi nước trực tiếp để cấp nhiệt cho tháp. 
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Hình 4.5. Sự phụ thuộc của áp suắt hơi của dung dịch Amôniắc/Nước vào nhiệt độ 
tRizvi và Heidemann, 1987]. Tham số trên hình vẽ: Nỗng độ % khối lượng NH; trong lòng 
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amôniắc 
(lỏng) 


Hơi nước 


10% KL NH; 


Hình 4.6. Sơ đồ nguyên lý quá trình thu hội amôniắc từ nước thải [Wunder,1990] 
(Nông độ NH;: % khối lượng) 


Ví đụ 4.1 
Hãy xác định lưu lượng các đòng D và Ba cho quá trình thu hồi amôniắc từ nước thải theo sơ đồ 
trên hình 4.6. Biết hỗn hợp đẩu có nồng độ amôniắc bằng 1% khối lượng. 


Bài giải 
~ Cân bằng vật chất cho toàn bộ hệ thống thiết bị theo amôniắc: 
D, =F.X,=F.0,01 (1) 
~ Cân bằng vật chất cho tháp C - 2: 
Dị = Dạ + B; 2) 
~ Cân bằng vật chất cho tháp C ~ 2 theo nước: 
Dị. 0,8 = Ba.0,9 @) 
Từ các phương trình (1), (2) và (3) rút ra được: 
B; = 0,08F và Dị = 0,09F (4) 


Như vậy, khi cho B; tuần hoàn về tháp C - 1 lưu lượng dòng vào tháp này tăng thêm 8%. Dòng 
vào tháp C - 2 bằng 9% dòng vào của toàn bộ quả trình. 


4.2.3. Quá trình thu hồi khí hyđrô clorua từ hỗn hợp khí trợ 

Quá trình thu hồi khí HCI từ hỗn hợp với khí trơ được thể hiện trên hình 4.7 [Stichlmair, 1979]. 
Quá trình này có thể áp dụng để tách hôn hợp khí giàu khí HCI và không chứa (hoặc chứa ít) nước. 
Nhiệt độ sôi thường của HCI là - 85%C, Để tránh quá trình làm việc ở nhiệt độ thấp, khí HCI trước tiên 
được hấp thụ bằng nước, sau đó sẽ thu hồi HCI bằng phương pháp chưng cất. Do khí HCI hòa tan rất 
tốt trong nước, nên sau tháp hấp thụ có thể nhận được axít clohyđríc có nồng độ đến 31% khối lượng. 
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Quá trình hấp thụ khí HCI bằng nước là quá trình tỏa nhiều nhiệt nên nhiệt độ sẽ tăng trong 
thiết bị hấp thụ. Ở nhiệt độ cao, nước sẽ bay hơi từ lỏng và chuyển sang pha khí. Hơi nước đi ra khỏi 
đỉnh tháp sẽ được ngưng tụ và cho tuần hoàn về tháp. 

Axít clohyđríc tạo thành trong tháp hấp thụ sẽ đi qua thiết bị trao đổi nhiệt, sau đó đi vào tháp 
chưng cất C~2. Khí HCI tinh khiết được tách ra sẽ đi lên đỉnh tháp và đi ra ngoài, còn hỗn hợp đẳng phí 
axít HCI ~ Nước (21% khối lượng) được lấy ra ở đáy tháp, sau đó tưẩn hoàn về đoạn đưới của tháp C-]. 
Do dòng nước mới được liên tục đưa vào quá trình, do đó một lượng nước hoặc phân đoạn giàu nước 
phải được lấy ra ngoài. Trong đại đa số các trường hợp, một phần của hỗn hợp đáy của tháp hấp thụ 
được lấy ra ngoài làm sản phẩm phụ vì axít clohyđríc nồng độ 31% khối lượng đáp ứng các tiêu chuẩn 
của sản phẩm thương mại. Trong khi đó, khí HCI tình khiết thu hồi được sẽ dùng để sản xuất axít có 
nồng độ không dưới 45% khối lượng, 


pÏ pal 


Không khi + HCI 


hydrochloric gcid 22%KL HGI 
J!%KL HCI 


Hình 4.7. Sơ đồ nguyên lý quá trình thu hôi HCI từ hỗn hợp với khí thải trơ [Stlchimair, 1979] 


Hình 4.8 thể hiện đồ thị y - x của quá trình thu hồi HCl từ hỗn hợp với khí trơ. Do vai trò của 
khí trơ trong tháp hấp thụ chỉ là làm giảm áp suất riêng phần của nước và của HCI, nên trong quá trình 
tính toán không cần phải quan tâm đến các khí này. Như vậy, khi tính toán chỉ phải xét đến nước và 
HC tại áp suất P;~ Pa uwø, Hệ quả là nhiệt độ sôi của lỏng cũng sẽ được xác định tại hiệu số áp suất trên 
(tương tự như trong tháp chân không). 

Do nhiệt tôa ra khi hấp thụ HCl tương đương với nhiệt hóa hơi của nước nên lưu lượng dòng 
hỗn hợp khí (bỏ qua phần khí trơ) hầu như không đổi, và đường cân bằng pha cho hệ HCI - Nước có 
thể xác định tại áp suất không đổi P, ~ P¿u «ụ. Khi áp suất riêng phần của HCI trong hỗn hợp đầu lớn 
hơn 0,1 bar thì đường cân bằng pha trong tháp hấp thụ và tháp chưng cất sẽ gần như nhau. 
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Hình 4.8. Đồ thị McCabe - Thiele của quá trình thu hồi HCI biểu diễn trên hình 4.7 


Quá trình thu hồi HCI trên có thể thay đổi bằng cách lấy sản phẩm phụ (22% khối lượng HCI ở 
dưới đáy tháp chưng cất C-2 thay cho sản phẩm ở đáy tháp hấp thụ C-1). Do hỗn hợp B; có nồng độ 
HCI thấp hơn và nồng độ nước cao hơn, nên hiệu suất thu hồi HCI tỉnh khiết sẽ đạt đến 70%. Tuy 
nhiên, hỗn hợp B; có nồng độ thấp hơn so với tiêu chuẩn của sản phẩm phụ là axít 31% khối lượng. 


Ví dụ 4.2 
Hãy xác định hiệu suất thu hồi khí HCI tính khiết và lưu lượng của các dòng của quá trình thể 
hiện trên hình 4.7 


Bài giải 
- Góc nghiêng của đường làm việc của đoạn trên của tháp hấp thụ có thể xác định theo hình 4.8: 
L/ Gai = 2 (Bô qua khí trơ) (1) 
- Góc nghiêng của đường làm việc của đoạn dưới của tháp hấp thụ (hình 4.8): 
L/ Gai = 4,7 (2) 


Lưu lượng dòng nước đưa vào quá trình: 
Lụ,o = Gua với Gna = F.Vwei (3) 
Từ (1) và (2) rút ra được L = 2L, o và điều này có nghĩa là một nửa dòng lỏng đi trong đoạn trên 
của tháp hấp thụ sẽ do thiết bị ngưng tụ tạo ra và phần còn lại được đưa từ ngoài vào. 
Toàn bộ lượng nước đưa vào tháp sẽ được lấy ra theo đòng sản phẩm phụ Š (axít clohyđríc 31% 
khối lượng). 
- Cân bằng vật chất theo nước: 
lo = S(I- 0.31) 4) 
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Kết hợp (4) với (3) sẽ được: 


S= 1ø /(—0,31)= Guọ /(1—0,301,45Gwe, (5) 
- Cân bằng vật chất theo HCTI: 

Gua = D¿.L,0 + S.0,31 (6) 
Kết hợp (6) với (5) sẽ được: 

D; =0,45Gnằ () 


Như vậy hiệu suất thu hồi HCI tính khiết sẽ bằng 45%. Lượng HƠI còn lại sẽ đi vào dòng § (axít . 
clohydríc 31% khối lượng). 
~ Dòng hỗn hợp đầu của tháp C-2: 


F¿ = 4,7GHdt — S = 4,7GHQt — 1,45Gnọ = 3,25Gmei (8) 
- Dòng hỗn hợp đáy B; của tháp C-2: 
B¿ = F;¿— Da = 3,25Guc — 1,45Gmci = 1,8Gnct (9) 


4.2.4. Quá trình Linde dùng để tách hỗn hợp không khí 

Tách hỗn hợp không khí thành các cấu tử nitơ và ôxy (và thường tách cả argon) được thực hiện ở 
qui mô lớn bằng các quá trình nhiệt độ thấp (quá trình thâm lạnh). Vào năm 1980 sản lượng của ôxy đã 
đạt 112,2.10° T/năm và quá trình tách không khí đã trở thành quá trình quan trọng thứ hai chỉ sau quá 
trình lọc dầu [Baldus, 1983]. 


Không khÍ § bạy 


& 
Hắp phụ t—-+ 


Hình 4.9. Sơ đồ nguyên lý quá trinh Linde đễ tách hỗn hợp không khí 


Sơ đồ nguyên lý của quá trình Linde dùng để tách hỗn hợp không khí được thể hiện trên hình 4.9 
(Baldus, 1983]. Đầu tiên không khí được nén đến áp suất khoảng 6 bar và sau đó được làm lạnh bằng 
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các đòng nitơ và ôxy. Sau đó nước, khí CO; và các hyđrô cácbon được tách ra khỏi hỗn hợp khí bằng 
phương pháp hấp phụ trên chất hấp phụ Zêolít (rây phân tử). Tiếp theo hỗn hợp không khí được làm 
lạnh cho tới khi khoảng 20% khí được hóa lỏng. Hỗn hợp khí - lỏng của không khí sau đó dược đưa vào 
tháp kép của Linde để tách thành nitơ và ôxy. Cả hai sản phẩm này được đưa qua các thiết bị trao đổi 
nhiệt E—1, E-2 và E-3. 

Trong các thiết bị này không khí đầu sẽ được hạ nhiệt độ, còn nitơ, ôxy sản phẩm sẽ được đốt nóng. 

Nhiệt độ thấp cần thiết cho quá trình tách của Linde được tạo ra bằng cách dân một phần nitơ 
(khoảng 12% hỗn hợp đầu) từ áp suất 5,7 bar đến 1,3 bar (hiệu ứng Joule - Thomson). : 

Đặc điểm nổi bật của quá trình Linde chính là tháp chưng cất kép. Đây là một tháp chưng cất 
không có thiết bị đun bay hơi ở đáy tháp và không có thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp. Để có thể hiểu rõ 
hơn nhiệm vụ của tháp có thể sử dụng sơ đổ trên hình 4.10. Tách hỗn hợp hai cấu tử trong tháp kép 
Linde được thực hiện theo hai bước. Tại bước thứ nhất, một phần nitơ tỉnh khiết được tách ra khỏi hỗn 
hợp không khí. Tại bước này, do hỗn hợp đầu gồm chủ yếu là khí (chỉ có khoảng 12% hỗn hợp đầu là 
lỏng) nên tháp chỉ cẩn có đoạn luyện và thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp (tháp C-1). Hỗn hợp đỉnh của 
tháp C-1 được sử dụng làm dòng hồi lưu cho tháp C-2 (sau khi đi qua van tiết lưu nhiệt độ của dòng 
này sẽ giảm từ nhiệt độ khoảng 93°K đến khoảng 79°K). Dòng hỗn hợp đáy của tháp C~I sau khi qua 
van tiết lưu được đưa vào tháp C-2 (hỗn hợp đầu F;) và được tách trong tháp này thành nitơ và ôxy. Do 
dòng hồi lưu của tháp C-2 được lấy từ tháp C-1 (dòng D.) nên tháp C-2 không có thiết bị ngưng tụ 
trên định tháp. Như vậy tháp C-L chỉ có thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp, còn tháp C~2 chỉ có thiết bị 
đun bay hơi đáy tháp. Do quá trình ngưng tụ trên đỉnh tháp C~1 được thực hiện tại áp suất P = 5,7 bar, 
còn quá trình đun bay hơi ở đáy tháp C-2 được thực hiện tại ấp suất P = 1,3 bar, nên hai thiết bị này có 
thể kết nối nhiệt với nhau và khi đó nhiệt lấy ởi từ thiết bị ngưng tụ của tháp C—1 sẽ dùng để cấp cho 
thiết bị đun bay hơi ở đáy của tháp C-2. Áp suất làm việc nhỏ nhất của tháp C-2 không thể nhỏ hơn 
1,3 bar vì còn cẩn phải có áp suất để thắng trở lực của các thiết bị trao đổi nhiệt E-1, E-2 và 
E~3. Để tạo động lực cho quá trình trao đổi nhiệt cần phải có hiệu số nhiệt độ ít nhất bằng 2,5°K nên áp 
suất làm việc trong tháp C—1 khi đó phải không được nhỏ hơn 5,7 bar (xem hình 4.1 1). 

Trong tháp kép của Linde, tháp C-2 được đặt chồng lên đỉnh của tháp C-1 và khi đé thiết bị 
ngưng tụ của tháp C-I và thiết bị đưn bay hơi đáy tháp C-2 được kết hợp thành một thiết bị trao đổi 
nhiệt đuy nhất, 

Quá trình tách hỗn hợp không khí ở nhiệt độ thấp là quá trình rất tinh tế. Năng lượng cần thiết 
cho quá trình tách do máy nén hỗn hợp khí đầu cung cấp. Nhiệt độ thấp của quá trình được tạo ra khi 
tiết lưu các dòng lỏng từ áp suất 5,7 bar xuống 1,3 bar (sử dựng hiệu ứng Joule - thomson). Trong các 
hệ thống tách không khí hiện đại, khi một phần của các sản phẩm được lấy ra ở dạng lỏng có nhiệt độ 
thấp (nhiệt độ thâm độ), các van tiết lưu được thay thế bằng các máy dãn khí. Năng lượng tiêu tốn cho 
quá trình tách không khí hiện đại sẽ khoảng 1,9 kW/kmol không khí (khi sử dụng máy dẫn và lấy các 
sản phẩm ở đạng khí) [Streich, 19751. Khi thay thế các tháp đĩa loại lỗ (tháp áp suất cao có 40 đĩa và 
tháp áp suất thấp có 60 đĩa) bằng các tháp loại đệm cấu trúc, năng lượng tiêu tốn cho quá trình tách hỗn 
hợp không khí sẽ giảm được khoảng 8% {Agrawal et al., 1992]. 
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Rình 4.10, Quá trình tách ôxy và nitơ ra khôi hỗn hợp không khí 
A ~ Sơ đồ hai tháp; B — Sơ đồ tháp kép của Linda 
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Hình 4.11. Xác định áp suắt làm việc khi có kết nói nhiệt giữa hai tháp C— † và C~ 2 của tháp kép Linde 


4.2.5. Quá trình tinh chế nước 

Nước thải từ rất nhiều quá trình bị ô nhiễm các chất hữu cơ có độ hòa tan rất hạn chế trong 
nước. Các hỗn hợp nước - các chất hữu cơ thường tạo thành các hỗn hợp đẳng phí dị thể có nhiệt độ 
sôi thấp. Kết quả là các chất hữu cơ này có thể lấy ra ở dạng các hỗn hợp đỉnh của các tháp (ngay cả khi 
các chất hữu cơ có nhiệt độ sôi cao hơn nhiệt độ sôi của nước vẫn tách được ở trên đỉnh tháp). 


266 http://tieulun.hopto.org 


Xét ví dụ tách tôluen ra khỏi hỗn hợp với nước. Giả thiết nước bão hòa tôluen ở nhiệt độ 80°C. 
Nồng độ của tôluen trong nước khi đó sẽ là 1,6% mol. Nhiệt độ sôi của hỗn hợp gồm hai pha lỏng 
tôÏuen - nước sẽ bằng 84,1°C. Áp suất hơi của nước ở nhiệt độ 84,1°C sẽ bằng 0,55 bar và áp suất hơi của 
tôluen sẽ bằng 0,45 bar (tổng của hai áp suất sẽ bằng 1 bar (hình 4.17)). Trong vùng không tan lẫn của 
hai chất cân bằng pha sẽ không phụ thuộc vào nồng độ của lỏng (xem hình 4.12a). Hỗn hợp đẳng phí có 
nồng độ của nước bằng 0,55% mol. Đối với quá trình tách tôluen, phần của đường cân bằng pha nằm 
gần phía cấu tử nước tỉnh khiết (đặc biệt là vùng tôluen tan trong nước) sẽ rất quan trọng. Vùng này 
được thể hiện riêng trên hình 4.12b. 


Ơ 
0 02 04 06 08 
tolUene xụ o —> 


10 


a) 
Hình 4.12. Đô thị McCabe — Thiele của quá trình tách tôluen ra khỏi hỗn hợp nước. 
!— Đường cân bằng pha; II = Đường làm việc; IlI— Điểm đằng phi 

Ở vùng nồng độ trên đường cân bằng pha nằm phía dưới đường chéo của đồ thị McCabe - 
ThieÌe. Điều này có nghĩa là ở vùng này cấu tử nước (cấu tử có nhiệt độ sôi thấp hơn tôluen) lại là cấu tử 
bay hơi yếu hơn so với tôÌluen, và vì vậy nồng độ của nước trong pha lỏng sẽ cao hơn nồng độ của cấu tử 
này trong pha hơi. Pha hơi sẽ được làm giàu cấu tử tôluen đến 45%. Hỗn hợp hơi này sau khi ngưng tụ 
Sẽ tạo thành hai pha lỏng: pha lỏng có nồng độ nước cao sẽ được hồi lưu về tháp, còn pha hữu cơ có 
nồng độ tôluen cao (nồng độ nước trong pha này khoảng 0,02% mol [Sorensen và Arlt,1979]) sẽ được 
lấy ra ngoài. 

Đối với quá trình trên, nếu sử dụng hơi nước trực tiếp để đun bay hơi ở đáy tháp (hơi nước thải 
có giá thành thấp) thì sẽ không cần thiết bị đưn bay hơi đáy tháp và vì vậy chỉ phí để thực hiện quá trình 
tách sẽ giảm xuống. Trong trường hợp này, điểm kết thúc của đường làm việc sẽ không nằm trên đường 
chéo của đồ thị McCabe - Thiele và sẽ có tọa độ (Ho =l, x=x;,) (hình 4.12). 

Hình 4.13 biểu diễn sơ đổ nguyên lý của quá trình chuẩn dùng để tách các chất hữu cơ có nhiệt 
độ sôi cao ra khỏi hỗn hợp với nước. Quá trình này sẽ sử dụng được khi cấu tử hữu cơ chính ít nhất 
phải không được tan hoàn toàn trong nước. Lượng hơi nước tiêu tốn điển hình cho quá trình này bằng 
khoảng 5 - 10% lượng hỗn hợp đầu E. 

Nếu pha hữu cơ lấy ra khỏi tháp chứa quá nhiều nước thì có thể tinh chế pha này bằng một bước 
tách tương tự và một ví dụ của quá trình này sẽ được trình bày trong phần 4.4. 

Trong nhiều trường hợp, khi pha hữu cơ chứa các cẩu tử nhẹ tan hoàn toàn trong nước (ví dụ 
như methanol hoặc axêtôn) thì các cấu tử này có thể tách được ở dạng hỗn hợp đỉnh của tháp tách thứ 
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nhất thình 4.14). Ví dụ hệ có chứa cấu tử hữu cơ nhẹ là hệ Axêtôn - Nước ~ Tôlưen. Giả sử hỗn hau 
trên bão hòa tôluen, khi đó axêtôn sẽ được tách ở dạng hỗn hợp đỉnh D; của tháp C-1. Hỗn hợp đáy B, 
của tháp này sẽ có thành phần nằm trong vùng không tan lần của nước và tôluen và hỗn hợp này sẽ 
được tách trong thiết bị lắng phân lớp S - 1 thành pha hữu cơ và pha nước. Pha nước sau đó được tách 
trong tháp C-2 (tháp này thường chỉ có đoạn chưng) bằng cách sử dụng hơi nước trực tiếp tương tự 
như quá trình thể hiện trên hình 4.13. 


Hình 4.13. Sơ đỗ nguyên lý của quá trình chuẩn dùng đề tách các chất hữu cơ 
có nhiệt độ sôi cao từ hỗn hợp với nước 

Đối với quá trình thể hiện trên hình 4.14, hơi đi ra khỏi đỉnh tháp C~2 và sau đó được ngưng tụ 
có nồng độ bằng nồng độ của hơi tạo ra trong thiết bị đun bay hơi ở đáy của tháp C—I. Vì vậy, quá trình 
trên có thể được hoàn thiện thêm bằng cách kết nối trực tiếp hai tháp. Khi kết nối, dòng hơi ởi ra khỏi 
đỉnh tháp C-2 sẽ được đưa trực tiếp vào đáy tháp C-1, vì vậy thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp C-2 và 
thiết bị đun bay hơi ở đáy tháp C-1 sẽ được loại bỏ. Khi kết nối trực tiếp hai tháp C-1 và C-2 sẽ được 
một tháp kết hợp và sản phẩm ở trên đỉnh của tháp này sẽ là axêtôn, còn sản phẩm đáy của tháp này sẽ 
là nước tỉnh khiết. Các chất hữu cơ nặng (ở đây là tôlưen) sẽ tập trung ở giữa tháp và ở đây sẽ tạo thành 
vùng hai pha lỏng. Hỗn hợp lỏng này sẽ được lấy ra từ một vài đĩa nằm phía dưới đĩa tiếp liệu và được 
đưa sang tách phân lớp trong thiết bị lắng phân lớp. Từ thiết bị lắng phân lớp, pha nước sẽ được đưa 
tuần hoàn về tháp, còn pha hữu cơ sẽ được lấy ra làm sản phẩm phụ. 

Tùy theo độ hòa tan của nước trong pha hữu cơ, lượng nước trong nhiều trường hợp trong pha 
này có thể tương đối nhiều và lượng nước này có thể được dễ dàng tách ra khỏi pha hữu cơ bằng tháp 
chưng cất thứ hai (hình 4.16). Hỗn hợp đỉnh của tháp thứ hai ở dạng hơi được đưa tuần hoàn về tháp - 
chính, còn hỗn hợp đáy sẽ là sản phẩm hữu cơ tình khiết. 
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Hữu cơ nặng 


Hình 4.14. Sơ đỗ nguyên lý quá trình tách các chất hữu cơ có nhiệt độ söi thắp 
và nhiệt độ sôi cao từ hỗn hợp với nước 


Hữu cơ nặng 
(+ nước) 


Hình 4.15. Sơ đồ kết nỗi trực tiếp các tháp của quá trình biểu diễn trên hình 4.14 
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Nước + hữu cơ 


Hình 4.16. Sơ đề nguyên lý của quá trình tách các chắt hữu cơ có nhiệt độ sôi thắp 
và nhiệt độ sôi cao từ hỗn hợp với nước bằng các tháp được kết nỗi trực tiếp 


4.2.6. Chưng cắt bằng hơi nước trực tiếp 

Chưng cất bằng hơi nước trực tiếp là trường hợp đặc biệt của quá trình chưng cất dùng để tách 
cấu tử hữu cơ có nhiệt độ sôi cao ít tan trong nước ra khỏi hỗn hợp với nước. Do trong hỗn hợp này 
luôn tổn tại vùng không tan lẫn của các cấu tử nên nhiệt độ sôi của hỗn hợp sẽ được giảm xuống và 
nhiệt độ sôi của hỗn hợp lưôn nhỏ hơn nhiệt độ sôi của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất. Ngay cả các 
cấu tử hữu cơ có nhiệt độ sôi cao, khi ở trong hỗn hợp với nước, sẽ có nhiệt độ sôi nhỏ hơn nhiệt độ sôf 
của nước. Như vậy, quá trình chưng cất bằng hơi nước trực tiếp sẽ tạo điều kiện để tránh phân hủy 
nhiệt của các hợp chất hữu cơ. Đây là một trong những ưu thế chính của quá trình tách hỗn hợp bằng 
phương pháp chưng cất bằng hơi nước trực tiếp. 

Nhiệt độ sôi của các hỗn hợp các hợp chất không tan trong nước có thể đễ dàng xác định được 
theo đồ thị trên hình 4.17. Từ đồ thị này dễ dàng xác định được sự phụ thuộc của hiệu số giữa áp suất 
chung của hệ p, và áp suất hơi của nước p„¿ vào nhiệt độ t (Ap= P, — Pu„,o = ƒ()). Hình 4.17 biểu 
diễn các đồ thị cho hai giá trị p, = 1 bar và ø,= 0,1 bar. Từ giao điểm của các đường cong (p, — Pư,ạo) với 
đường áp suất hơi của các chất hữu cơ sẽ dễ dàng tìm được nhiệt độ sôi của hỗn hợp. Từ giao điểm này - 
cũng sẽ xác định được áp suất hơi bão hòa p# của các chất hữu cơ cũng như sẽ tính được nồng độ trong 
pha hơi của các cấu tử hữu cơ y; = pƒ / ?, . Đồ thị trên hình 4.17 cho thấy ngay cả các chất hữu cơ có nhiệt 
độ sôi rất cao nhưng trong hỗn hợp với nước cũng sẽ sôi ở nhiệt độ thấp hơn nhiệt độ sôi của nước. 

Sơ đổ nguyên lý của quá trình chưng cất bằng hơi nước trực tiếp làm việc theo phương thức gián 
đoạn được thể hiện trên hình 4.18 [Sattler, 1988]. 

Theo sơ đồ này, hơi nước được sục trực tiếp vào lỏng ở trong bình chưng và hơi nước sẽ bị ngưng 
tự một phần. Ngay sau khi nhiệt độ của hỗn hợp lỏng trong bình chưng đạt tới nhiệt độ sôi, chất hữu cơ 
sẽ được bay hơi và được tách ra khỏi hỗn hợp. Dòng hơi đi ra khỏi bình chưng và đi vào thiết bị ngưng 
tụ. Lỏng nhận được sau ngưng tụ sẽ bị phân thành hai pha: pha hữu cơ và pha nước. Pha nước (nằm ở 
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phần dưới của thiết bị ngưng tụ) sẽ được lấy ra ngoài. Pha nước tạo thành thường chứa một lượng nhỏ 
chất hữu cơ (nước thải bị ô nhiễm) sẽ là nhược điểm chính của phương pháp chưng cất bằng hơi nước 


trực tiếp. 
1. Touene C,Hạ A.Butyric acid CạHgO„ — 7. Tetrain C;gHi; 
2, Octana CaHts $8. Pheno! CsHgO 8. Dphenylethet C¡2H:pO© 
3. Ethylbenzene CgHịo  8.o-Cresol C;HạO 9, Palmitic aciỡ CrsHx.O„ 
102 
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Hình 4.17. Sự phụ thuộc của áp suất hơi bão hòa của một só chất hữu cơ có nhiệt độ sôi cao và ít tan trong 
nước pị vào nhiệt độ t. p— áp suất chung, bar; Dưao — áp suắt của Hơi nước, bar 
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Hình 4.18. Sơ đồ nguyên lý của quá trình chưng cắt gián đoạn bằng hơi nước trực tiếp 


Sơ đồ nguyên lý của quá trình chưng cất liên tục bằng hơi nước trực tiếp được thể hiện trên hình 
4.19. Để giảm đến mức tối thiểu lượng hơi nước trực tiếp dùng cho quá trình chưng cất (lượng nước này 
sau đó sẽ bị ô nhiễm các chất hữu cơ), trong sơ đồ chưng cất thường sử dụng thiết bị đun bay hơi đáy 
tháp được cấp nhiệt bằng hơi gián tiếp. Ngoài ra, trong tháp tách sẽ sử dụng nguyên tắc ngược chiều của 
các dòng pha lỏng và pha hơi để tăng cường hiệu suất của quá trình chuyển khối. Trong nhiều trường 
hợp, hơi quá nhiệt cũng sẽ được sử dụng cho quá trình chưng cất bằng hơi nước trực tiếp. 
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Quá trình chưng cất bằng hơi nước trực tiếp rất đơn giản nhưng hiệu quả khi dùng để tinh chế 
các hợp chất hữu cơ có nhiệt độ sôi cao (ví dụ như để tính chế tinh dầu cho mỹ phẩm, các axít béo có 
phân tử lượng lớn) và dùng để khử mùi, khử màu của các chất béo và của các loại dầu {Ellerbe, 1997]. 
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Hình 4.19. Sơ đô nguyên lý của quá trình chưng cắt liên tục bằng hơi nước trực tiếp 


Hình 4.20 biểu diễn sơ đồ nguyên lý của quá trình khử mùi của các este bằng chưng cất sử dụng 
hơi nước trực tiếp. Các tạp chất dễ bay hơi trong este thô có nồng độ điển hình nhỏ hơn 1%. Lượng hơi 
nước cần thiết để tách các tạp chất (khử mùi) từ este bằng khoảng 5 ~ 10% so với lượng hỗn hợp este 


đầu {[Johannisbauer và Jeromin, 1992]. 
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Hình 4.20. Sơ đồ nguyên lý của quá trình khử mùi este thõ bằng quá trình 
chưng cất bằng hơi nước trực tiếp [Johannisbauer và Jeromin, 1992]. 
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Một lĩnh vực ứng dụng quan trọng khác của phương pháp chưng cất bảng hơi nước trực tiếp là 
quá trình tỉnh chế đầu cọ [Dew và Probst, 1981]. Phiên bản rất hiện đại của quá trình khử mùi và khử 
axit dầu cọ được thể hiện trên hình 4.21 [Stage, 1988]. Các điều kiện làm việc điển hình của quá trình 
trên gồm: áp suất P = 2 - 3mamHg, nhiệt độ khoảng £ = 260°C. Hệ thống này được đốt nóng bằng dầu 
nóng. Thiết bị đun bay hơi đáy tháp là thiết bị trao đổi nhiệt kiểu chùm ống. Trong thiết bị này lỏng 
chảy thành màng mỏng trên thành ống theo hướng ngược chiều với dòng hơi ở bên trong ống. Thời 
gian lưu của sản phẩm ở trong thiết bị khống chế khoảng 10 phút nhằm tránh phân hủy nhiệt. Chuyển 
động ngược chiểu của dòng lỏng và dòng hơi trong ống cho phép giảm lượng hơi nước tiêu tốn cho quá 
trình tách hiệu quả. Lượng hơi nước tiêu tốn điển hình cho quá trình bằng khoảng 1% lượng dầu thô đi 
vào thiết bị. Ngưng tụ dòng hơi đi ra từ đỉnh tháp tách được thực hiện bằng cách sử dụng chất làm lạnh 
là sản phẩm đỉnh đã được làm lạnh. 

Quá trình tách bằng hơi nước trực tiếp cũng được sử dụng rộng rãi trong chưng cất đầu thô (xem 
phần 4.3.2). Phương pháp chưng cất bằng hơi nước trực tiếp so với quá trình chưng cất thông thường có 
những ưu điểm chính sau đây: 

- Hạ được nhiệt độ làm việc (vì vậy về cơ bản sẽ tránh được phân hủy nhiệt của các hợp chất 
hữu cơ); 

- Có thể sử dụng được hơi nước có áp suất thấp (hơi thải); 

~ Trong nhiều trường hợp có thể loại bỏ thiết bị đun bay hơi đáy tháp vì vậy hệ thống thiết bị sẽ 
đơn giản hơn. Tuy nhiên quá trình chưng cất bằng hơi nước trực tiếp lại tiêu tốn một lượng lớn hơi 
nước, phát sinh ra một lượng lớn nước thải bị ô nhiễm các chất hữu cơ và có nguy cơ tạo nhiều bọt và 
nhũ tương, 
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Hình 4.21. Sơ đồ nguyên lý của quá trình tỉnh chế dầu cọ [Stage, 1988] 
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4.3. TÁCH HÕN HỢP NHIÊU CÁU TỪ KHÔNG TẠO ĐẲNG PHÍ 

Để tách hoàn toàn một hỗn hợp lỏng nhiều cấu tử thành các cấu tử tỉnh khiết cần phải tiến hành 
một số bước chưng cất. Như đã trình bày trong chương 3, một hỗn hợp ba cấu tử có thể tách trong một 
- tháp thành hỗn hợp đỉnh và hỗn hợp đáy có nồng độ chỉ nằm trong một khoảng nhất định. Hình 3.20 
biểu điễn giới hạn nồng độ của các hỗn hợp đỉnh và đáy trên đồ thị tam giác. Trong các trường hợp đặc 
biệt có thể tách được sản phẩm đỉnh tỉnh khiết (4) hoặc sản phẩm đáy tỉnh khiết (c). Các hỗn hợp hai 
cấu tử tạo thành phải được tách tiếp theo trong tháp thứ hai. 


4.3.1. Lộ trình tách hỗn hợp nhiều cấu tử 

Hình 4.22 thể hiện lộ trình nhiệt độ sôi thấp (lộ trình - a) và lộ trình nhiệt độ sôi cao (lộ trình - 
c) dùng để tách hỗn hợp ba cấu tử không có điểm đẳng phí. 

Theo lộ trình - a, cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a được tách trước tiên (lộ trình nhiệt độ thấp). Sau 
đó hỗn hợp đáy b — c sẽ được đưa sang tách trong tháp thứ hai thành các cấu tử tỉnh khiết b và ¿. 

Theo lộ trình - c, cấu tử c có nhiệt độ sôi cao sẽ được tách trước tiên (lộ trình nhiệt độ sôi cao). 
Sau đó hỗn hợp đỉnh gồm các cấu tử a và b được đưa ở đạng hơi sang tách trong tháp thứ hai. 

Một lộ trình khác có thể dùng để tách hỗn hợp ba cấu tử đó là lộ trình có nhiệt độ sôi trung gian 
(lộ trình a/c). Theo lộ trình này thì sản phẩm đỉnh của tháp thứ nhất chỉ chứa cấu tử a và b mà không 
chứa cấu tử có nhiệt độ sôi cao c, còn sản phẩm đáy của tháp này chỉ chứa cấu tử và c mà không chứa 
cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a lộ (trình a/c). Để tách hai hỗn hợp hai cấu tử trên cần phải có thêm hai 
tháp. Khi đó cấu tử b sẽ được tách ra ở dạng sản phẩm đáy của một tháp và ở dạng hỗn hợp đỉnh tháp 
kia. Ở góc độ năng lượng, lộ trình tách z/c sẽ là lộ trình hiệu quả khi cần nồng độ của cấu tử b cao (cấu 
tử có nhiệt độ sôi trung gian). | 


Lò trình — a Lộ trÌnh — € Lộ frÌnh ~= #fC 
Hình 4.22. Các lộ trình tách hoàn toàn hỗn hợp ba cầu tử không có điểm đẳng phí 

Để tánh hỗn hợp 4 cấu tử có thể có 22 lộ trình tách khác nhau (hình 4.23). Tương tự, để tánh hến 
hợp 5 cấu tử có thể tổn tại 719 lộ trình tách khả thi khác nhau. 

Mỗi một lộ trình tách sẽ cần một lượng năng lượng tiêu tốn tương ứng. Lượng năng lượng này sẽ 
phụ thuộc trước tiên vào thành phần của hỗn hợp đầu và để tìm ra được lộ trình tách với năng lượng 
tiêu hao thấp nhất cần phải có những nghiên cứu chỉ tiết. : 

Trong thực tế, trình tự tách hỗn hợp nhiều cấu tử thường không chỉ do lượng năng lượng tiêu 
tốn quyết định mà còn phụ thuộc vào các điểu kiện khác (Ví dụ do sự ồn định của các quá trình, do 
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mức độ ăn mòn của các chất, do nguy cơ cháy, nổ, do độ độc hại, do khả năng kết nối với các bộ phận 
bên trong của tháp...). Ở các trường hợp trên, nếu có thể thì cấu tử khó tách nhất sẽ được tách trước 
tiên. Như vậy, lượng năng lượng tiêu tốn cho quá trình tách chỉ là một trong những yếu tố quyết định 
việc chọn trình tự tách (lộ trình tách) của hỗn hợp nhiều cấu tử. 


Hỗn hợp 3 cấu tử Hỗn hợp 4 cấu tử 


= 3 lộ trình 3+1I+3+3+3+3?= 22 lộ trình 
Hỗn hợp 5 cấu tử 


22+3+3+22+22+32+22 + 322 + 322 + 222 
= 719 lộ trình 


Hình 4.23. Xác định số lộ trình tách có thể của hỗn hợp ba, bồn và năm cầu tử. (Ngoặc vuông ký hiệu hai 
phân đoạn đầu của bước tách thứ nhất. Trong các phân đoạn này có thể có một vài cầu tử) 


4.3.2. Tháp kết hợp 


#⁄⁄. 


Ệ 
; 
, 


.`> 


„+ 


h9 


¬———> 
SN 
` 


` 


\ 


Hình 4.24. Sử dụng tháp kết hợp đễ tách hỗn hợp ba cầu tử 


A ~ Lộ trình nhiệt độ sôi thắp thông thường 
B - Sơ đồ kết hợp phần dưới của tháp C— 2 với tháp C—1. 
Phản còn lại của tháp C — 2 sẽ là tháp phụ chỉ có đoạn luyện C~2. 
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Tách hỗn hợp nhiều cấu tử thường được tiến hành trong các tháp kết hợp. Các tháp này không 
làm thay đổi lộ trình tách mà đây chỉ là các thiết bị khác được thiết kế dùng để tách cấu tử có nhiệt độ 
sôi thấp hoặc nhiệt độ sôi cao và nhằm mục đích chính là đơn giản hóa hệ thống tách. 

Trên hình 4.24 đoạn phía đưới của tháp C-2 được kết hợp với tháp C-1 trong lộ trình tách nhiệt 
độ sôi thấp (lộ trình tách cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a trước tiên). Vì vậy thiết bị đun bay hơi ở đáy tháp 
€-~2 có thể được loại bỏ. 

Lộ trình tách hỗn hợp như trên không đem lại hiệu quả tiết kiệm năng lượng. Ngược lại, do 
lượng nhiệt Q„z phải được cấp tại nhiệt độ cao hơn nên sẽ bất lợi ở góc độ sử dụng exergy. Ngoài ra, tải 
trọng bên trong của tháp (phần gạch - gạch) sẽ tăng lên. Lộ trình tách này chỉ có lợi khi lượng cấu tử có 
nhiệt độ sôi trung gian b tương đối nhỏ. 

Hình 4.25 thể hiện sơ đồ sử dụng tháp kết hợp theo lộ trình nhiệt độ sôi cao để tách hỗn hợp ba 
cấu tử. Ở sơ đồ này đoạn luyện của tháp C~2 được kết hợp với tháp C-1 bằng cách loại bỏ thiết bị 
ngưng tụ trên đỉnh tháp C-2. Lưu lượng dòng hơi và dòng lỏng ở đoạn trên của tháp kết hợp (phần 
gạch - gạch) sẽ tăng lên. Một phẩn dòng lỏng được lấy ra khỏi tháp C-1 để đưa vào phần còn lại của 
tháp C-2 (đoạn chưng của tháp C-2). 
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Hình 4.25. Sử dụng tháp kết hợp đẻ tách hỗn hợp ba cầu tử 
A — Lộ trình nhiệt độ sôi cao thông thường. 
B~ Sơ đồ kết hợp đoạn luyện của tháp C—2 với tháp C_—1. 
Phần còn lại của tháp C—2 sẽ là tháp phụ chỉ có đoạn chưng C-2'. 
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Hình 4.26. Sử dụng tháp kết hợp để tách hỗn hợp bồn cầu từ 
A = Lộ trinh tách nhiệt đô sôi cao thông thường. 
B~ Tháp kết hợp C—1' và các tháp phụ chỉ có đoạn chưng C—?' và C— 3' 


Hình 4.26 thể hiện sơ đồ sử dụng tháp kết hợp để tách hoàn toàn một hỗn hợp bốn cấu tử theo lộ 
trình nhiệt độ sôi cao. Trong từng tháp ở sơ đồ này, cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất ở các giai đoạn tách 
trong các tháp sẽ được tách ra ở hỗn hợp đáy (cụ thể: đầu tiên tách cấu tử d, sau đó đến cấu tử c rồi đến 
cấu tử b). Đoạn luyện của tháp C-2 được kết hợp với tháp C—1, còn đoạn luyện của tháp C-3 sẽ được 
kết hợp với tháp C~1” mới (tạo thành sau khi kết hợp tháp C-1 với đoạn luyện của tháp C-2). Lưu 
lượng dòng hơi và dòng lỏng trong tháp C-1' sẽ lớn nhất tại đoạn trên cùng của tháp. Do có lấy lỏng ra 
khỏi tháp và đưa các hỗn hợp vào tháp ở dạng hơi nên lưu lượng dòng lỏng và dòng hơi sẽ nhỏ nhất ở 
đoạn dưới cùng của tháp. 

Ứu điểm của tháp kết hợp chính là khả năng loại bớt các thiết bị ngưng tụ (theo lộ trình nhiệt độ 
sôi cao) hoặc các thiết bị đưn bay hơi đáy tháp (theo lộ trình nhiệt độ sôi thấp). Tuy nhiên lượng nhiệt 
tiêu tốn cho toàn bộ quá trình tách sẽ thay đổi không đáng kể. 


4.3.2.1. Tách argon từ hỗn hợp không khí đã hóa lỏng 

Quá trình tách argon ra khỏi hỗn hợp không khí là một ví dụ áp dụng tháp kết hợp trong quá 
trình chưng luyện công nghiệp. 

Không khí chứa khoảng 1% mol argon. Argon là cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian trong hỗn hợp 
lỏng nitơ - argon - ôxy. 

Tháp kết hợp (tháp kép) dùng để tách hỗn hợp nitơ - argon - ôxy gồm hai đoạn tháp làm việc ở 
hai áp suất khác nhau theo quá trình Linde (hai áp suất để tạo lạnh khi dãn do hiệu ứng joule - 
Thomson). Trong đoạn tháp làm việc ở áp suất thấp (tháp C - 2) của tháp kép Linde ôxy được lấy ra ở 
dạng sản phẩm đáy, còn nitơ được lấy ra ở dạng sản phẩm đỉnh. Khi đó argon sẽ tập trung ở vùng giữa 
của tháp và thông thường đạt tới 8,5% mol trong pha hơi. 
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Hình 4.27. Sử dụng tháp kết hợp để tách Argon ra khỏi hỗn hợp không khi trong quá trình tách Linde 
theo lộ trình nhiệt độ sôi thắp 

Hình 4.27 biểu diễn tháp kết hợp dùng để tách argon ra khỏi hỗn hợp với nítơ và ôxy. Ở đây 
dòng hơi chứa 8,5% mol argon được lấy ra khỏi tháp C-2 và đưa sang tháp C-3 (chỉ có đoạn luyện). 
Hôn hợp đỉnh của tháp C-3 có nồng độ argon cao (khoảng 26% mol) còn hỗn hợp đáy của tháp này 
được đưa quay trở lại tháp C-2. 

Để thực hiện ngưng tụ trên đỉnh tháp C-3 sẽ sử dụng chất làm lạnh là hỗn hợp lấy từ đáy của 
tháp C-L làm việc ở áp suất cao và cho đi qua van tiết lưu đễ dãn tới áp suất 1,3 bar. Sau van tiết lưu 
nhiệt độ của lỏng sẽ giảm xuống tới nhiệt độ thấp hơn nhiệt độ sôi của argon vì trong lỏng chứa nhiều 
nítơ có nhiệt độ sôi thấp hơn nhiệt độ sôi của argon. 

Để nhận argon có độ tinh khiết cao thì lượng ôxy còn lại trong argon kỹ thuật có thể được loại bố 
bằng phản ứng cháy với hyđrô trên xúc tác sau đó ngưng tụ lượng nước tạo thành [Baldus et aÌ. 1983]. 

Khi sử dụng các tháp loại đệm cấu trúc có hiệu suất cao làm việc ở áp suất thấp (tháp C-3) thì sẽ 
có khả năng tách trực tiếp argon có độ tỉnh khiết cao ở dạng hỗn hợp đỉnh và như vậy tránh được công 
đoạn phải tinh chế argon kỹ thuật bằng phương pháp hóa học. Để nhận được argon tỉnh khiết, tháp C-3 
phải có khoảng 180 bậc cân bằng (số bậc này do cân bằng pha lỏng hơi của argon - ôxy quyết định). 


4.3.2.2. Chưng cắt dầu thô 

Bước đầu tiên của bất kỳ quá trình lọc (tình chế) dầu mỏ sẽ là bước tách dầu thô thành các phân 
đoạn bằng phương pháp chưng cất. Các phân đoạn đầu này có thể được sử dụng như một sản phẩm, 
hoặc được sử dựng làm nguyên liệu cho quá trình tỉnh chế khác, hoặc dùng làm nguyên liệu cho các 
xưởng chế biến tiếp theo [Watkins,1979]. Vì vậy, chưng cất dầu thô là một trong những quá trình chưng 
cất quan trọng nhất trong công nghiệp. 

Dầu thô chứa một loạt các loại hợp chất hyđrôcácbon khác nhau. Nhiệt độ sôi thường (tại P = 1 at) 
của các cấu tử trong dầu thô nằm trong khoảng từ (~ 150%C) đến hơn 500°C. Khi lọc dầu, hỗn hợp dầu 
thô thường được tách thành đến 10 phân đoạn. Các phân đoạn không phải là các cấu tử tính khiết mà là 
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các hỗn hợp phức tạp của các cấu tử có nhiệt độ sôi gần nhau, hoặc nằm trong cùng một khoảng nhiệt 
độ nhất định. 

Tách hỗn hợp dầu mỏ được thực hiện trong hai hệ thống tháp: Hệ thống tháp làm việc ở áp suất 
thường và hệ thống làm việc ở áp suất chân không. 

Dầu thô trước tiên được đưn nóng tới nhiệt độ tối đa cho phép (để tránh không bị phân hủy 
nhiệt), sau đó được đưa vào tháp chưng cất làm việc ở áp suất lớn hơn áp suất khí quyển một ít (tháp áp 
suất thường). Tháp này sẽ cho một số sản phẩm đỉnh và một số sản phẩm đáy. Sản phẩm đáy của tháp 
chính là phần lỏng còn lại không bay hơi được tại điểu kiện làm việc của tháp áp suất thường. Hỗn hợp 
lỏng đáy này sau đó được đốt nóng đến nhiệt độ tối đa có thể (khoảng 420°C). Sau đó hỗn hợp này được 
đưa vào tháp chưng cất thứ hai làm việc ở áp suất chân không (áp suất tối đa trên đỉnh tháp này khoảng 
0,013 bar). Tháp này được gọi là tháp chân không. Hệ thống tháp làm việc ở áp suất thường sẽ tách hỗn 
hợp theo lộ trình nhiệt độ sôi cao. 

Hình 4.28 biểu diễn sơ đồ nguyên lý của thắp áp suất thường của xưởng tinh chế (lọc) dầu thô 
(theo lộ trình nhiệt độ sôi cao). 

Hỗn hợp dầu thô được coi là hỗn hợp gồm sáu giả cấu tử (6 pseudo components) và được tách 
thành sáu phân đoạn theo lộ trình nhiệt độ sôi cao. Theo lộ trình này cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất của 
từng phân đoạn được tách trước tiên (hình 4.25 và 4.26). Các đoạn luyện của tất cả các tháp được kết 
hợp trong tháp chính, còn các đoạn chưng sẽ tạo thành các tháp phụ. Tháp chính thường gồm 35 đĩa 
thực tế, còn mỗi đoạn chưng của các tháp phụ thường có khoảng 4 đĩa thực tế. 


Sang tháp chân không 
——2 


Hình 4.28. Chưng cắt dầu thô trong tháp kết hợp làm việc tại áp suất thường có sử dụng các tháp phụ 
chỉ gồm các đoạn chưng làm việc ở áp suất thường theo lộ trình nhiệt độ sôi cao 
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Các sản phẩm bao gồm naphata nhẹ, naphata nặng, kerosene, điesel, và hỗn hợp dầu khí tại áp 
suất khí quyển (Atmospheric gas ~ oil ~- AGO) và phần dầu thô còn lại ở đáy tháp (lượng dầu này chiếm 
khoảng 50 đến 60% lượng dầu lúc đầu đưa vào tháp). Lượng dầu đáy tháp sau đó được đưa sang tách 
tiếp trong hệ thống tháp chân không. 

Hỗn hợp dầu thô sau khi đi qua lò nung sẽ tạo thành hỗn hợp lỏng - hơi và đưa vào tháp áp suất 
thường. Phần lỏng chứa chủ yếu các chất có nhiệt độ sôi cao và một phần các cấu tử có nhiệt độ sôi 
thấp. Phần lỏng này sau đó được chưng cất trực tiếp bằng hơi nước quá nhiệt. Lượng nhiệt cần cấp cho 
các tháp phụ được tạo ra bằng cách hoặc dùng thiết bị đun bay hơi đáy tháp hoặc dùng hơi nước trực 
tiếp. Do trong đoạn luyện của tháp chính (tháp kết hợp) có lắp một số đoạn luyện nên lưu lượng dòng 
hơi sẽ tăng lên ở phần phía trên của tháp. Đây sẽ là điểm bất lợi vì khi đó đường kính của tháp sẽ tăng 
lên và tất cả lượng nhiệt sẽ được lấy đi ở trên đỉnh tháp tại nhiệt độ thấp nhất. Để khắc phục nhược 
điểm này cần lắp đặt một số bơm để lấy nhiệt ra khỏi tháp chính. Vì vậy một lượng lỏng sẽ được bơm 
lấy ra khỏi tháp và được hạ nhiệt độ bằng cách dùng lỏng này để đun nóng sơ bộ đầu thô sau đó sẽ được 
đưa quay trở lại tháp ở vị trí cao hơn 3 đĩa so với vị trí lấy lỏng. 


4.4. TÁCH CÁC HÕN HỢP CÓ ĐIÊỄM ĐẲẢNG PHÍ NÀM TRONG VÙNG DỊ THẺ 


4.4.1. Hỗn hợp hai cấu tử 

Các điểm đẳng phí tạo thành rào cân cho quá trình tách bằng phương pháp chưng cất. Để tách 
các hỗn hợp đẳng phí cần phải kết hợp quá trình chưng cất với một (hoặc một vài) quá trình khác. Ví 
dụ điểm đẳng phí dị thể có thể vượt qua được bằng cách sử dụng thiết bị lắng phân lớp (decanter). Ví 
dụ trên hình 4.29, tách hỗn hợp hai cấu tử nitrômethane -- nước cần phải có hai tháp C-1 và C-2 nhưng 
cả hai chất tinh khiết đều lấy ra ở dạng sản phẩm đáy. Ở đây nước có nhiệt sôi thấp hơn nhiệt độ sôi của 
Nitrômethane. 
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Hình 4.29. Sơ đỗ nguyên lý và đồ thị McCabe ~ Thiele 
của quá trình tách hỗn hợp hai cầu từ Nước — Nitrômethane 
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Hỗn hợp Nước - Nitromethane tạo vùng không tan lẫn (vùng chấm - chấm) với điểm đẳng phí 
cực tiểu dị thể (trong vùng không tan lẫn). Tách hoàn toàn hỗn hợp có thể thực hiện được trong sơ đồ 
hai tháp C-1 và C-2 và thiết bị lắng phân lớp S-1. Vùng gạch - gạch trên đồ thị y - x là vùng dùng để 
xác định số đĩa lý thuyết N. hoặc số đơn vị chuyển khối mr.y. 

Thành phần pha hơi ở trên đỉnh của các tháp gần với thành phần đẳng phí vì vậy hai dòng hơi 
này có thể trộn với nhau và ngưng tụ trong cùng một thiết bị ngưng tụ. Lỏng sau ngưng tụ gồm hai pha 
lỏng được đưa vào thiết bị lắng - phân lớp S—1. Pha giàu cấu tử Nitromethane với nồng độ X;; được đưa 
vào tháp C-2, còn pha giàu cấu tử nước với nồng độ X;; được đưa vào tháp C-1. Do nước là sản phẩm 
đáy của tháp C-1 nên để cấp nhiệt cho tháp C-1 có thể dùng trực tiếp dòng hơi nước và không cần thiết 
bị đun bay hơi đáy tháp. 

Quá trình trên có thể áp dụng cho nhiểu hệ (heptane - nước, iso-butanol - nước, n-butarol - 
nước, ethylaxêtate - nước...). Theo Drew (1979), các chất hữu cơ nên lấy ra ở dạng hơi ở phía trên đáy 
tháp một vài đĩa vì trong hỗn hợp đầu có thể có lẫn các tạp chất hoặc các cấu tử có nhiệt độ sôi cao. 


4.4.2. Hệ ba cấu tử 

Trong các hệ ba cấu tử, có thể có một vài vùng chưng cất và các vùng này được phân chia bởi các 
đường biên giới chưng cất. Cũng tương tự như đối với hệ hai cấu tử, các đường biên giới chung cất này 
không thể vượt qua được chỉ bằng phương pháp chưng cất. Tuy nhiên, trong trường hợp nếu có sự phân 
pha thì đường biên giới chưng cất có thể vượt qua được bằng quá trình tách trong thiết bị lắng phân lớp. 

Ví dụ, quá trình tách hỗn hợp ba cấu tử axêtôn - nước - 1-butanol được thể hiện trên hình 4.30 
[Pucci và các công sự, 1986]. 


cetone 
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l+butgnol — x, ——> Nước 
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Hình 4.30. Sơ đỗ nguyên lý và đồ thị tam giác của quá trình tách hỗn hợp ba cầu tử 
axõtôn = nước — †~butanol (P. = 1,013 bar) 
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Sự tồn tại của vùng hai pha lỏng cho phép tách hoàn toàn hỗn hợp bằng sơ đổ hai tháp C~1 và 
C-2 và một số thiết bị lắng phân lớp trung gian S—1 (Các hỗn hợp hai cấu tử D; và B¡ đều nằm trong 
vùng hai pha). 

Hỗn hợp nước - 1-butanol tạo hỗn hợp đẳng phí dị thể. Đường biên giới chưng cất chạy từ điểm 
đẳng phí này tới đỉnh axêtôn có nhiệt độ sôi thấp. Hệ ba cấu tử trên được tách trong hệ thống hai tháp. 
Axêtôn được tạo ra ở trên đỉnh tháp thứ nhất (hỗn hợp D1). Hỗn hợp đáy của tháp C-1 (điểm B1) nằm 
trong vùng hai pha lỏng và vì vậy được tách thành hai hỗn hợp S1 giàu cấu tử nước và pha 52 giàu 
butanol trong thiết bị lắng phân lớp S-—1. Vì điểm S2 nằm trong vùng chưng cất phía bên trái đường 
biên giới chưng cất nên butanol có thể tách ở dạng hỗn hợp đáy của tháp C-2 (hỗn hợp B2). Hỗn hợp 
đỉnh của tháp C-2 (hỗn hợp D2) có thành phần gần với thành phần của hỗn hợp đẳng phí dị thể nên 
cũng được đưa vào thiết bị S-1. Hỗn hợp S1 giàu cấu tử nước và có lẫn một phần tạp chất 1- butanol và 
vì vậy cần phải được xử lý trước khi thải ra ngoài. 


4.5. TÁCH HỐN HỢP ĐẢNG PHÍ BẰNG PHƯƠNG PHÁP THAY ĐÔI ÁP SUÁT CỦA HỆ 

VỊ trí của các điểm đẳng phí có thể dịch chuyển đáng kể khi áp suất của hệ thay đổi. Đặc biệt 
trong các hệ có hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi thấp thì nồng độ của hỗn hợp đẳng phí phụ thuộc 
nhiều vào nhiệt độ và nổng độ này sẽ thay đổi khi áp suất làm việc thay đổi. Một ví dụ quan trọng của 
hệ trên là hỗn hợp rượu etylíc - nước [Gmehling và Kolbe,1988]. Điểm đẳng phí của hệ này có thể biến 
mất tại nhiệt độ thấp (áp suất thấp) (hình 4.31). 


Nồng độ đẳng phí, x..› b 


Hình 4.31. Sự phụ thuộc của nông độ của hỗn hợp đẳng phí rượu Štylic — nước vào nhiệt độ 


Hỗn hợp Tetrahydrofuran (THE) - nước là một ví dụ khác về sự phụ thuộc của nồng độ của hỗn 
hợp đẳng phí vào nhiệt độ. Trên hình 4.32, có thể nhận thấy hệ trên có một điểm đẳng phí cực tiểu và 
điểm này sẽ dịch chuyển về phía cấu tử có nhiệt độ sôi thấp (THF) khi áp suất của hệ giảm. 
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Hình 4.32. Sơ đồ nguyên lý và đồ thị McCabe — Thiele của quá trình tách hỗn hợp hai cầu tử 
Tetrahydrofuran ¬ nước trong hệ thống hai tháp làm việc tại các áp suất khác nhau 


Điểm đằng phí có thể vượt qua được bằng việc tách trước tiên cấu tử có nhiệt độ sôi cao (nước) 
tại áp suất P; = 1 bar trong tháp C—1. Nồng độ của hỗn hợp đỉnh DI càng gần với nồng độ của hỗn hợp 
đẳng phí tại áp suất P¡ thì càng thuận lợi cho quá trình tách. Sau khi nâng áp suất đến P; = 8 bar 
(0,8 MPa), D1 được đưa vào tháp C-2. Tháp C-2 làm việc ở áp suất P; = 8 bar và tại áp suất P; hỗn hợp 
đẳng phí có nồng độ của Tetrahydrofuran thấp hơn so với nồng độ đẳng phí tại áp suất ?¿ vì vậy điểm 
D1 đã nằm trong vùng chưng cất bên phải và có thể tách cấu tử TH ở dạng hỗn hợp đáy B2. Hỗn hợp 
đỉnh Dạ của tháp C-2 nên lấy ra ở đạng hơi và sau khi giảm áp đến PI được đưa quay trở lại tháp 
Œ-I. Do tháp C—1 có hai dòng vào (dòng F ở dạng lỏng và dòng D2 ở dạng hơi) nên đường làm việc của 
tháp có hai điểm gãy. Nhiệt độ của hỗn hợp đỉnh của tháp C-2 cao hơn nhiệt độ sôi ở đáy của tháp C-I, 
nên cần phải kết nối gián tiếp (kết nối nhiệt) các tháp nhằm giảm lượng nhiệt tiêu tốn cho quả trình tách. 

Quá trình trên có thể áp dụng để tách nhiều hệ. Một số hệ có thể tách bằng quá trình trên xem 
trong bảng 4.5 (trong bảng đẫn một số các giá trị áp suất P, và P; điển hình). 


Băng 4.5. Ví dụ một số hệ có thể tách được bằng phương pháp 
thay đổi áp suất làm việc trong các tháp 


Tài liệu 
(Schweitzer 1979) 
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4.6. TÁCH HỖN HỢP ĐẲNG PHÍ BẰNG TÁC NHÂN TÁCH (DUNG MÔI) 

Hỗn hợp đẳng phí có thể tách được thành các cấu tử tính khiết bằng phương pháp sử dụng chất 
phụ trợ - tác nhân tách [Hoffmann 1964, Tassios 1972]. Tác nhân tách được chọn phải cho phép dễ 
dàng tách được các cấu tử của hỗn hợp và sau đó có thể hoàn nguyên để tái sử dựng tác nhân mày. 

Các nguyên tắc tách hỗn hợp đẳng phí bằng tác nhân tách sẽ được thể hiện trên các ví dự tách 
hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử ở phần dưới đây. Khi thêm tác nhân tách, hệ ba cấu tử sẽ được hình thành, 
vì vậy bản chất của quá trình này sẽ đễ đàng được thể hiện khi sử dụng các quy tắc chưng cất ba cấu tử 
(chương 3). 

Khi tách hỗn hợp ba cấu tử có điểm đẳng phí bằng tác nhân tách thường tồn tại hai quan điểm 
sau đây. Theo quan điểm thứ nhất, tác nhân tách phải chọn sao cho trong hệ ba cấu tử không có đường 
biên giới chưng cất. Theo quan điểm thứ bai, tác nhân tách phải được chọn sao cho các cấu tử a và ở của 
hỗn hợp đầu phải cùng là điểm xuất phát hoặc cùng là điểm kết thúc của các đường chưng cất. Ở trường 
hợp này, điểm đẳng phí sẽ là điểm xuất phát hoặc là điểm kết thúc của đường biên giới chưng cất. 


4.6.1. Các quá trình tách diễn ra chỉ trong một vùng chưng cắt của hệ ba cấu tử 

4.6.1.1. Tiêu chuẩn chọn tác nhân tách (dung môi) 

Các quá trình trong các hệ không có đường biên giới chưng cất đã được [Doherty và Caldarola, 
1986] nghiên cứu kỹ lưỡng. Tác nhân được chọn sao cho cấu tử a và ÿ phải ở trong cùng một vùng 
chưng cất. Hỗn hợp đẳng phí a - b phải là điểm xuất phát hoặc là điểm kết thức của các đường chưng 
cất. Bảng 4.6 dẫn các tiêu chuẩn chọn tác nhân tách xuất phát từ các yêu cầu trên. Đây là những yêu cầu 
tối thiểu cho việc chọn tác nhân tách. Trong hệ cũng có thể tổn tại các điểm đẳng phí khác. 


Bảng 4.8. Tiêu chuẳn chọn tác nhân tách 
cho các hệ không có đường biên giới chưng cất 


Tác nhân tách cho hệ có điểm đẳng phí cực tiểu phải có: 


~ Nhiệt độ sôi trung gian 


¬ Nhiệt độ sôi thấp và phải tạo điểm đẳng phí cực đại có nhiệt độ sôi trung gian với cấu tử a. 


Tác nhân tách cho hệ có điểm đẳng phí cực đại phải có: 


¬ Nhiệt độ sôi trung gian 


— Nhiệt độ sôi cao và phải tạo điểm đẳng phí cực tiểu có nhiệt độ sôi trung gian với cấu tử b. 


4.6.1.2. Các quá trình tách 

A ~ Tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian 

Phương án a 

Hình 4.33 biểu diễn sơ đổ nguyên lý và đồ thị tam giác cho quá trình tách hỗn hợp hai cấu tử có 
điểm đẳng phí a - b cực tiểu (hoặc cực đại) bằng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian. 

Trong hệ trên, tất cả các đường chưng cất đều bắt đầu từ cấu tử b có nhiệt độ sôi cao và kết thúc 
tại điểm đẳng phí cực tiểu với nhiệt độ sôi thấp nhất (56,6°%C), 

Hỗn hợp đầu F được trộn với tác nhân tách (B;) để tạo thành hỗn hợp M đi vào tháp C-1. Tháp 
C-1 sẽ tách hỗn hợp X thành cấu tử ò trong hỗn hợp đáy Bị. Hỗn hợp đỉnh D1 ở dạng hơi được đưa 
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sang tháp C-2 và tại tháp này cấu tử có nhiệt sôi thấp a được tách ra trong hỗn hợp đỉnh D2 và tác nhân 
e được tách ra ở dạng hỗn hợp đáy B2. Tác nhân tách được tuần hoàn trở lại tháp C-1. Trình tự tách ở 
đây tương tự quá trình tách hỗn hợp không có đẳng phí ba cấu tử (đã xét ở trên). 


p=lbor 


SAVVWVNAv 
XAY/AVAY.AY/ 54V) 
VAN 


JXVSZXXC VNÀ 
JAY292⁄4VAYAYAVATA 


L/>⁄292Ÿ2vAYAYAYAY,C 
984° 801°C 
heptane kg 0852808 

B 


Hình 4.33. Tách hỗn hợp đẳng phí Axêtön - Heptan bằng tác nhân tách Benzen 
có nhiệt độ sôi trung gian (80,1°C). Hệ không có đường biên giới chưng cắt 
A ~ Sơ đồ nguyên lý; B — Đỗ thị tam giác [Doherty và Caldavola, 1988] 


_ Phương án b 


Cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a cũng có thể được tách trước tiên trong tháp C-I1. Theo quá trình 
này, hỗn hợp đáy của tháp C-1 sẽ gồm cấu tử b và tác nhân tách e và được đưa sang tháp C-2. Tháp 
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C~2 sẽ tách tác nhân e ở đạng hỗn hợp đỉnh D2 và cấu tử b tỉnh khiết ở dạng hỗn hợp đáy B2. Tuy nhiên, 
phương án tách này trong đại đa số trường hợp không có lợi băng phương án tách ở trên (phương án a). 

Phương án ức 

Hỗn hợp trên cũng có thể được tách theo phương án thử ba (hình 4.34). Hỗn hợp đầu # và tác 
nhân tách e cùng được đưa vào đĩa tiếp liệu của tháp C-1. Hỗn hợp đỉnh của tháp này (D1) không chứa 
cấu tử có nhiệt độ sôi cao b, còn hỗn hợp đáy (B1) không chứa cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. Cả hai hỗn 
hợp này được đưa riêng biệt vào tháp C-2. Hỗn hợp đỉnh của tháp C—2 chỉ chứa cấu tử a tinh khiết, còn 
hỗn hợp đáy chỉ chứa cấu tử b tỉnh khiết. Tác nhân e được lấy ra ở giữa tháp và cho quay về tháp ' 
C-1. Trong đại đa số các trường hợp phương án tách này có lợi nhất vì năng lượng cẩn cấp cho quả 
trình là thấp nhất. 


— Z8 -2 801% 
benzene 


Hình 4.34. Tách hỗn hợp đẳng phí Axêtôn - Heptan bằng tác nhân tách Benzen 
A ~ Sơ đồ nguyên lý; B— Đỏ thị tam giác; C ~ Tháp có vách ngăn bên trong (tháp Petlyuk) 
Đây là một phương án khác của quá trình tách được thể hiện trên hình 4.33 và cho hiệu quả kính 
tế cao hơn. 
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Phương án d 

Một phương án rất hay để thực hiện quá trình tách trên là phương án chỉ sử dụng một tháp có 
vách ngăn ở đoạn giữa của tháp (hình 4.34 C). Trong tháp này, hỗn hợp đầu ab được đưa vào phía bên 
trái của vách ngăn còn tác nhân tách được thu hồi ở phía bên phải của vách ngăn và sau đó được tuần 
hoàn nội bộ về hỗn hợp đầu. Sự hoạt động của tháp có vách ngăn sẽ được giải thích chỉ tiết trong phần 
6.3.1 trên hình 6.10. 

Những thay đổi về kết cấu như trên của tháp cho phép tách hoàn toàn hỗn hợp đẳng phí chỉ 
trong một tháp. Tác nhân tách vẫn ở lại trong tháp trong quá trình tách và thiết lập chế độ tách không 
có bất kỳ tác động nào từ bên ngoài. 

B- Tác nhân tách e có nhiệt độ sôi thấp nhất 

Hình 4.35 thể hiện quá trình tách hỗn hợp a - b có điểm đẳng phí cực tiểu bằng tác nhân z có 
nhiệt độ sôi thấp và tạo hỗn hợp đẳng phí cực đại có nhiệt độ sôi trung gian với cấu tử 4. Quá trình này 
tương tự với quá trình trên hình 4.33 và hỗn hợp đẳng phí e - a đóng vai trò như một tác nhân tách có 
nhiệt độ sôi trung gian. 


£_ Đẳng phí cực tiểu 


Hình 4.35. Đồ thị tam giác của quá trình tách hỗn hợp đẳng phí bằng tác nhân tách có nhiệt độ sôi tháp 
và tác nhân này tạo với cầu từ a hỗn hợp đẳng phí cực đại có nhiệt độ sôi trung gian. 
Sơ để nguyên lý của quá trình tương tự như trên hình 4.33a. 


Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí không có đường biên giới chưng cất bao gồm hai tháp chưng 
cất và một vòng tuần hoàn. Vấn để của các quá trình này nằm ở chỗ phải tìm được tác nhân tách thích 
hợp. Như đã biết, xác suất tạo hỗn hợp đẳng phí sẽ tăng lên khi sự khác nhau về nhiệt độ sôi giữa hai 
cấu tử a và b giảm xuống. Hệ quả là hầu hết các hỗn hợp đẳng phí tách bằng phương pháp chưng cất 
đều là các chất có nhiệt độ sôi gần nhau. Vì vậy, trong nhiều trường hợp rất khó tìm hoặc hầu như 
không thể tìm được chất có nhiệt độ sôi trung gian giữa a và b mà không tạo thành đẳng phí mới. Thậm 
chí ngay cả khi đã tìm được một chất như trên thì quá trình tách có thể sẽ không kinh tế vì khác nhau về 
nhiệt độ sôi của các cấu tử trong hệ sẽ bé, và như vậy toàn bộ quá trình sẽ điễn ra trong khoảng hẹp của 
nhiệt độ sôi của các cấu tử ø và b. Hệ Axêtôn - Benzene - Heptan thể hiện trên hình 5.33 là một trong 
số ít các ví dụ trong đó quá trình tách đạt được hiệu quả kính tế. Như vậy tách hỗn hợp đẳng phí trong 
một vùng chưng cất sẽ gặp nhiều khó khăn trong việc chọn tác nhân tách e. 
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4.6.2. Các quá trình tách trong hai vừng chưng cắt 


4.6.2.1. Tiêu chuẩn chọn tác nhân tách (dung môi) 

Nhóm các quá trình này đã được [Stichlmair, 1988; Stichlmair và 1lerguiJuela, 1992] nghiên cứu. 
Gần đây [Widago và Seider, 1996] đã công bố một bản tổng quan khá tốt về nhóm các quá trình này. 

Tác nhân tách phải được chọn sao cho cả hai cấu tử ø và b cần tách của hỗn hợp đẳng phí phải là 
điểm xuất phát hoặc điểm kết thúc của các đường chưng cất. Các hệ này bao giờ cũng có đường biên 
giới chưng cất. Tác nhân tách phải cho phép thu hồi sản phẩm a và b trên đỉnh hoặc ở dưới đáy của tháp 
chưng cất. Việc này chỉ có thể thực biện được nếu các đường chưng cất trên đồ thị tam giác hoặc là bắt 
đầu hoặc là kết thúc tại a và b. Hĩnh 4.36 đã chỉ ra các yêu cầu định tính tối thiểu của tác nhân tách cần 
phải được thỏa mãn. 

Trong trường hợp hỗn hợp đẳng phí cực đại hai cấu tử (hình 4.36 A đến 4.36 €), cấu tử a và b 
trong hỗn hợp đầu là các chất có nhiệt độ sôi thấp và vì vậy các đường chưng cất sẽ kết thúc tại đỉnh a 
và đỉnh b. Tác nhân tách được dùng phải đảm bảo để các đường chưng cất của hai hỗn hợp a ~ e và b — e 
cũng phải kết thúc tại 4 và b. 

Điểu kiện này sẽ được thỏa mãn nếu tác nhân tách e có nhiệt độ sôi cao nhất (hình 4.36A). 


© bD 
Đẳng phí cực tiểu 


Hình 4.36. Các yêu cầu tôi thiểu để chọn tác nhân tách e cho các quá trình có đường biên giới chưng cắt. 
Tách hỗn hợp đẳng phí thành các cầu từ a và b tỉnh khết chỉ có thê thực hiện được khi các đường 
chưng cắt có điểm xuất phát hoặc điểm kết thúc tại a và b, 


Khi tác nhân tách là cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian thì cấu tử a có thể tách được ở đạng 
tỉnh khiết, còn cấu tử b chỉ có thể tách được nếu hai cấu tử Ð và e tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực đại 
(hình 4.36B). 

Với tác nhân tách là cấu tử có nhiệt độ sôi thấp (hình 4.3óC) thì trong cả hai hỗn hợp b - e và 4 - e 
nhất thiết phải tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực đại thì mới tách được hai cấu tử ø và b ở đạng tinh khiết. 

Các sản phẩm a và ở sẽ được tách ở trên đỉnh tháp chưng cất nếu các đỉnh a và Ð là các điểm 


kết thúc của các đường chưng cất và điều này có nghĩa là các điểm a và b phải là các điểm lõm trên bế 
mặt nhiệt độ sôi. 
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Trong trường hợp hệ có điểm đẳng phí cực tiểu hai cấu tử (hình 4.36 D + 4.36 Ƒ) để tách được 
hỗn hợp thành cấu tử a và b tinh khiết thì a và b phải là các cấu tử có nhiệt độ sôi cao hơn nhiệt độ đẳng 
phí và các đường chưng cất sẽ bắt đầu từ a và b. Yêu cẩu trên cũng đúng cho trường hợp đẳng phí cực 
tiểu ba cấu tử. Điều kiện trên sẽ luôn được thỏa mãn khi tác nhân tách e là chất có nhiệt độ sôi thấp 
(hình 4.36F). Nếu tác nhân tách e là cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian thì cấu tử b có thể tách được ở 
dạng tinh khiết. Tuy nhiên cấu tử a tinh khiết sẽ chỉ có thể tách được nếu trong hồn hợp 4 ~ e tạo thành 
hỗn hợp đẳng phí cực tiểu (hình 4.36E). 

Nếu tác nhân e là cấu tử có nhiệt độ sôi cao (hình 4.36D) thì a và b tinh khiết có thể thu được nếu 
tác nhân tách e tạo với cả a và b các hỗn hợp đẳng phí cực tiểu, và a và ở sẽ nhận được ở dạng sản phẩm 
đáy vì các điểm a và b sẽ là các điểm xuất phát của các đường chưng cất. 

Như vậy, hỗn hợp hai cấu tử với điểm đẳng phí cực đại nói chung chỉ có thể tách được thành hai 
cấu tử nếu tác nhân tách có nhiệt độ cao hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí, hoặc nó tạo thành các 
hỗn hợp đẳng phí cực đại có nhiệt độ sôi cao. 

Ngược lại, để tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu cẩn phải chọn tác nhân tách có nhiệt độ sôi thấp, 
hoặc nó phải tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực tiểu có nhiệt độ sôi thấp. Nói cách khác, để tách được hỗn 
hợp đẳng phí thành các cấu tử tinh khiết phải chọn tác nhân tách sao cho trong hệ chỉ có hoặc cùng một 
loại đẳng phí cực tiểu, hoặc cùng một loại đẳng phí cực đại. 

Những yêu cầu tối thiểu đối với tác nhân tách xem bảng 4.7. Như sau này sẽ chỉ ra bằng các ví dụ 
cụ thể, các điểm đẳng phí bổ sung và kể cả trong trường hợp tạo điểm đẳng phí ba cấu tử thì chúng phải 
cùng một loại hoặc đẳng phí cực tiểu, hoặc đẳng phí cực đại. Như vậy, chọn tác nhân tách cho quá trình 
tách trong hai vùng chưng cất dễ dàng hơn nhiều so với quá trình tách hỗn hợp đẳng phí trong một 
vùng chưng cất, 


4.6.2.2. Quá trình tách tổng quát hỗn hợp đẳng phí trong hai vùng chưng cắt 


Hình 4.37 thể hiện quá trình tổng quát dùng để tách triệt để hỗn hợp đẳng phí cực tiểu của hai 
cấu tử a - b, 


Bảng 4.7 Chỉ tiêu chọn tác nhân tách cho quá trình trong các hệ 
có đường biên giới chưng cắt 


Tác nhân tách hỗn hợp đằng phí cực tiểu phải có: 

~_ Nhiệt độ sôi thấp hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí. 

- Nhiệt độ sôi trung gian và tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực tiểu mới với cấu tử có nhiệt độ sôi 
thấp (a) 

~ Nhiệt độ sôi cao, và tạo các hỗn hợp đẳng phí cực tiểu mới với cả hai cấu tử a và b, và Ít nhất một 
trong hai hỗn hợp đẳng phí mới phải có nhiệt độ sôi thấp hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng 


phí đầu. 
Tác nhân tách hỗn hợp đẳng phí cực đại phải có: 
~_ Nhiệt độ sôi cao hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí cực đại. 
— _ Nhiệt độ sôi trung gian, và tạo hỗn hợp đẳng phí cực đại mới với cấu tử có nhiệt độ sôi cao (b). 
— Nhiệt độ sôi thấp, và tạo các hỗn hợp đẳng phí cực đại mới với cả hai cấu tử a và b và ít nhất một 
trong hai hỗn hợp đẳng phí mới phải có nhiệt độ sôi cao hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí đấu. 
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Theo bảng 4.7 có thể chọn cấu tử dùng để tách (tác nhân tách) có nhiệt độ sôi thấp hơn nhiệt độ 
sôi của hỗn hợp đẳng phí a - ở. Trong hệ này, các đường chưng cất sẽ xuất phát từ các đỉnh (cấu tử tinh 
khiết) a và b, và các cấu tử này có thể tách ra ở dạng các sản phẩm đáy ở các bước chưng cất khác nhau. 
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Hình 4.37. Quá trình tách hỗn hợp hai cầu tử có điểm đẳng phí cực tiểu kệ tác nhân tách 
có nhiệt độ sôi thắp e. Hỗn hợp đâu F (a + h) giàu câu tử a. 


A - Sơ đồ nguyên lý; B ~ Đồ thị tam giác (lộ trình nhiệt độ sôi cao) 

Đồ thị tam giác được đường biên giới chưng cất chia làm hai vùng chưng cất. Ở đây, đường biên 
giới chưng cất chạy từ điểm đẳng phí cực tiểu đến cấu tử tác nhân tách e. 

Trước tiên, giả thiết hỗn hợp đầu F có điểm biểu diễn nằm trong vùng chưng cất để cấu tử a có 
thể tách được ở dạng hỗn hợp đáy trong tháp C1. Hỗn hợp đính D; sẽ có nồng độ gần với nổng độ của 
hỗn hợp đẳng phí. 

Tiếp theo trộn hỗn hợp đỉnh Dị với tác nhân tách (trộn với hỗn hợp D› giầu cấu tử e) sẽ được 
hỗn hợp M; nắm ở phía bên kia đường biên giới chưng cất. Ở vùng chưng cất này cấu tử cấu tử b có thể 
tách được ở dạng hỗn hợp đáy B của tháp C-2. Hỗn hợp đỉnh D; sẽ nằm ở vùng lõm và ngay sát đường 
biên giới chưng cất. 

Giả thiết đường biên giới chưng cất là đường cong và hỗn hợp D; nằm ở phía lõm của đường này. 
Khi đó hỗn hợp D; có thể tách trong tháp C-3 thành hỗn hợp đỉnh D; và hỗn hợp đáy B;¿ và cả hai hỗn 
hợp này có thành phần đều nằm về phía bên kia của đường biên giới chưng cất (xem hình 3.23). 

Hỗn hợp đỉnh D; được đưa quay trở lại để dùng làm tác nhân tách, còn hỗn hợp đáy B; được đưa 
quay về tháp C—1. Tùy thuộc vào thành phần, hỗn hợp đáy B; có thể đưa quay về tháp C-1 ở dạng dòng 
độc lập hoặc trộn với hỗn hợp đầu E. 

Như vậy, quá trình tổng quát dùng để tách hỗn hợp đẳng phí sẽ gồm ba bước tách và hai dòng 
tuần hoàn. Quá trình sẽ gồm hai bước tách ở vùng lồi và một bước tách ở vùng lõm của đường biên giới 
chưng cất, 
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Cân bằng vật chất của cụm hai tháp C-2 và C-3 cho thấy điểm biểu diễn của hỗn hợp Đi (cấu tử 
b tinh khiết) và của hai hỗn hợp đáy B; và B; phải nằm trên cùng một đường thẳng vì: 
Dị = B¿ + B; (4.1a) 
Hiệu quả của quá trình tách trên sẽ càng cao khi lượng tác nhân tách (hỗn hợp đỉnh D;) cho quay 
về tháp C-2 sẽ càng nhỏ. Các nghiên cứu chỉ tiết cho thấy lượng hỗn hợp đỉnh D; càng nhỏ sẽ càng tốt 
vì cả hai hỗn hợp của tháp C~3 (D; và B;) đều được tuần hoàn trở lại (nếu D; càng nhỏ thì tiêu hao năng 
lượng trong tháp C~3 sẽ càng nhỏ). Lượng D; sẽ đo việc tách hỗn hợp M; thành các hỗn hợp D; và B; 
quyết định. Do hỗn hợp đáy B; chứa hầu như toàn bộ lượng cấu tử b có trong hỗn hợp đầu F nên: 


B; =F.X„, (4.1b) 
Lượng hỗn hợp đỉnh D; có thể xác định bằng quy tắc đòn bẩy: 
D,=B,. BM =F.X„.B2M2 (4.2a) 
M2D2 M2D2 


Như vậy, lượng hỗn hợp tuần hoàn Ð; và B; sẽ nhỏ khi đoạn Af2D2 sẽ lớn so với đoạn B2M2 (vì 
khi đó lượng D2 sẽ nhỏ). Yêu cầu này sẽ được thỏa mãn khi đường biên giới chưng cất có độ cong lớn 
và khi đó điểm A2 sẽ ở xa đường biên giới chưng cất. 

Hình 4.38a biểu điễn quá trình tổng quát dùng để tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu 2 - khi hỗn 
hợp đầu F có điểm biểu diễn nằm ở vùng chưng cất có thể tách được cấu tử b có nhiệt độ sôi cao ở dạng 
tỉnh khiết. 

Ở trường hợp này, trình tự tách các cấu tử sẽ khác so với trường hợp trên hình 4.37. 


B—————~—+~————~——————=—————+ 


f - Đẳng phí 
Xa —t+ cực tiểu 
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Hình 4.38a. Quá trình tách hỗn hợp hai cầu từ có điểm đẳng phi cực tiêu bằng tác nhân tách 
có nhiệt độ sôi thắp. Hỗn hợp đầu giàu cầu tử b. 


A — Sơ đồ nguyên lý; B = Đồ thị tam giác (lộ trình nhiệt độ sôi cao). 
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Hình 4.38b Quá trình tách hỗn hợp hai cầu từ a— b có điễm đằng phí cực tiễu 
khi sử dụng tác nhân tách có nhiệt độ sôi thắp e 


Khi đường biên giới chưng cắt có độ cong lớn thì vị trí điểm Bạ và Bạ gẫn như trùng nhau và quá trình lách có 
thể tiến hành trong hai tháp C ~ 1 và C — 2 (không cần có tháp C ~ 3). 

Cân bằng vật chất của cụm hai tháp C ~ 2 và C - 3: 

DI= M2 + B3 = D2+ D3+ B3 (4.2b) 

Phương trình trên cho thấy ba điểm DI, M2 và B3 phải nằm trên cùng một đường thẳng trên đồ 
thị tam giác. 

Ở cả hai trường hợp trên, quá trình tách tổng quát hỗn hợp đẳng phí cực tiểu bằng tác nhân tách 
có nhiệt độ sôi thấp đều bao gồm hai giai đoạn tách ở vùng lổi và một giai đoạn tách ở vùng lõm của 
đường biên giới chưng cất và hai dòng tuần hoàn. 

Quá trình tách tống quát trên cũng đúng cho trường hợp tách hỗn hợp đẳng phí cực đại 
(hình 4.39). Ở trường hợp này, sơ đồ nguyên lý của quá trình sẽ được lật ngược lại so với trường hợp 
đẳng phí cực tiểu. 


Xu ——œ 


B 


Hình 4.39. Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí cực đại hai cầu tử bằng cách sử dụng 
tác nhân tách có nhiệt độ söi cao. Hỗn hợp dầu F giàu cầu tử b 


Sơ đồ nguyên lý của quá trình là phiên bằn quay ngược của quá trình trên hình 4.37a 
A — Sơ đồ nguyên lý của quá trình; B — Đỗ thị tam giác (lộ trình nhiệt độ sôi thắp). 
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Theo các tiêu chuẩn chọn tác nhân tách (bảng 4.7), để tách hỗn hợp có điểm đẳng phí cực tiểu 
ngoài tác nhân tách có nhiệt độ sôi thấp còn có thể chọn tác nhân tách có nhiệt độ sôi trung gian hoặc 
nhiệt độ sôi cao nếu có thêm các điểm đẳng phí khác được tạo thành. Hình 4.40 và 4.41 biểu diễn đồ thị 
tam giác của các trường hợp trên. Các nghiên cứu chỉ tiết cho thấy một trong các hỗn hợp đẳng phí mới 
được tạo thành bởi tác nhân e sẽ tác dụng như một tác nhân tách và quá trình tách được biểu diễn như 
trên hình 4.38a (cho trường hợp đẳng phí cực tiểu và tác nhân tách có nhiệt đệ sôi thấp). 

Bu 


Đẳng phí 
min 


Ab SA 
K3a3Y SÀ 
JAYAY.AVAYAVALÀ\ 
/ 6 XXXXXÀ 
: %xXXXXX 
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Hình 4.40. Quá trình tách hỗn hợp có điểm đẳng phí cực tiểu bằng tác nhân tách 
có nhiệt sôi trung gian e tạo đẳng phí cực tiêu với câu từ a (lộ trình nhiệt độ sôi cao) 


vn phí min 


Xp ——P 
Hình 4.41. Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí cực tiễu bằng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi cao. 
Tác nhân tách e tạo với các cầu tử a và b các hỗn hợp đẳng phí cực tiểu a—~ e và b— e 
Quá trình tách tổng quát cho phép tách các cấu tử tình khiết từ hỗn hợp ba cấu tử nếu đường 
biên giới chưng cất là đường cong. Yêu cẩu này ít hay nhiếu sẽ được các hệ dung dịch thực đáp ứng. 
Ngoài ra, nếu đường biên giới chưng cất có độ cong càng lớn thì hiệu quả kinh tế của quá trình cũng sẽ 
càng cao (hình 4.38b). 
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4.6.2.3. Đơn giản hóa quá trình tách tông quát 

Quá trình tổng quát với ba tháp chưng cất và hai dòng tuần hoàn thường có chỉ phí đầu tư và chỉ 
phí vận hành cao. Tuy nhiên, có rất nhiều khả năng trong việc đơn giản hóa quá trình tách tổng quát ở 
trên. Dưới đây sẽ xét một số ví dụ đang được ứng dụng trong công nghiệp. 

Ở những điều kiện đặc biệt, một trong ba bước tách của quá trình tổng quát có thể được loại bỏ. 
Khả năng này có thể xảy ra nếu như đường biên giới chưng cất có độ cong lớn và điểm M¿ nằm gần 
ngay cạnh đỉnh e của tác nhân tách. Ở trường hợp này, quá trình tách trong tháp C - 2 (hình 4.38b) sẽ 
cho hỗn hợp đáy B chứa cấu tử a có độ tinh khiết cao. Như vậy tháp C - 3 và dòng tuần hoàn B; có thể 
được loại bỏ. Để có thể xảy ra phương án có nhiều ưu điểm trên của quá trình tách tổng quát cần phải 
có đường biên giới chưng cất có độ cong lớn và nằm ngay gần một cạnh của đồ thị tam giác. Thêm vào 
đó, ở đây một lượng lớn tác nhân tách cần phải được tuần hoàn trở lại. Phương án trên sẽ hiệu quả hơn 
nếu trong hệ có một hoặc hai điểm đẳng phí do tác nhân tách tạo thành với các cấu tử ø và b. Tuy nhiên 
ở trường hợp này trong hệ phải không có hỗn hợp đẳng phí ba cấu tử. 

Ví dụ 1: Tách hỗn hợp đẳng phí cực đại (HCl - HạO) bằng tác nhân tách có nhiệt độ sôi cao (H;SO,). 

Hình 4.42 biểu diễn sơ đồ nguyên lý và đổ thị tam giác của quá trình nâng cao nồng độ của dung 
dịch axít clohyđríc loãng [Grewer,1971}. Hệ HCI/H;O có điểm đẳng phí cực đại (21% KL HC], 108,8%C), 
Theo chỉ tiêu chọn tác nhân tách trong bảng 4.7, tác nhân tách phải có nhiệt độ sôi cao, vì vậy ở đây 
chọn axít sunphuaríc làm tác nhân tách. Đường biên giới chưng cất có dạng hình sống núi trên bể mặt 
nhiệt độ sôi và trên đồ thị tam giác đường này nằm ngay gần cạnh đáy. Hỗn hợp đầu F có nồng độ nước 
cao được trộn với axít sunphuaríc có nồng độ khoảng 75% KL. Hỗn hợp Mạ nhận được sau khi trộn 
nắm trong vùng chưng cất cho phép nhận được HC] tinh khiết hoặc hỗn hợp giàu HCI ở dạng hỗn hợp 
đỉnh Dị. Nếu hỗn hợp Mụ gần như chỉ chứa tác nhận tách thì hỗn hợp đáy Bị hầu như không chứa HCI. 


px* 1 ba 
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Hình 4.42. Quá trình tách hỗn hợp HCI~ H,O trong hệ thống hai tháp bằng tác nhãn axit sunphuaríc H;SO; đặc 
Hệ trên có đường biên giới chưng cắt nằm ngay sát cạnh đáy của đề thị tam giác. 
Nước tỉnh khiết được thu hồi trong tháp C — 2 và tháp chưng cắt thứ ba trong sơ đỏ tổng quát có thể được ngắt bỏ. 
A — Sơ đỗ nguyên lý; B~ Đồ thị tam giác. 
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Bước tách tiếp theo (chưng cất một bậc) sẽ nhận được H;O tính khiết (hầu như không chứa HC]) 
ở dạng hỗn hợp đỉnh. Quá trình trên có thể thay đổi bằng cách đưa thẳng tác nhân tách vào đỉnh của 
tháp C - 1 mà không trộn với hỗn hợp đầu. 

Quá trình tương tự cũng đã được sử dụng để nâng cao nồng độ của axít nitríc loãng (hình 4.47). 

Ví dụ 2: Tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu (rượu etylic-nước) bằng tác nhân tách có nhiệt độ sôi 
thấp (tetrahydrofuran). 

Hình 4.43 biểu điễn quá trình hai tháp dùng để tách hỗn hợp có điểm đẳng phí cực tiểu. Tác 
nhân tách có nhiệt sôi thấp tạo với chất b một điểm đẳng phí cực tiểu. Điểm đẳng phí này không phải 
đo các nguyên tắc chọn dung môi yêu cẩu (Bảng 4 - 7). Hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử e - b có nhiệt đệ 
sôi thấp hơn nhiệt độ sôi của hỗn hợp đẳng phí đầu (hỗn hợp a - b), và hỗn hợp đẳng phí này đóng vai 
trò như tác nhân tách của quá trình. 

Nếu đường biên giới chưng cất chạy giữa hai điểm đẳng phí có độ cong lớn và hỗn hợp đỉnh D; 
nằm về phía lõm của đường này thì chất a tinh khiết có thể thu được ở dạng hỗn hợp đáy của tháp € - 2. 


tetrahydrofuran (TH) 
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Hình 4.43. Quá trình hai tháp dùng đề tách hỗn hợp hai cầu tử ethano/nước có điểm đẳng phí cực tiểu 
bằng tác nhân tách có nhiệt độ sôi thắp e (tetrahydrofuran) 


Tác nhân e tạo với câu tử b hỗn hợp đẳng phí cực tiễu. Đường biên giới chưng cắt có độ cong lớn vì vậy câu 
tử a tỉnh khiết có thể tách được ở dạng hỗn hợp đáy của tháp C — 2. Tháp thứ ba của quá trinh tách lỗng quát có thế 
được loại bỏ. (A)— Sơ đỗ nguyên lý; (B) — Đô thị tam giác. 


Ví dụ 3: Tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu Benzene ~ Cyclohexane bằng tác nhân tách có nhiệt sôi 
cao (2 - propanol). 

Tương tự, quá trình sử đụng tác nhân tách e có nhiệt độ sði cao được thể hiện trên hình 4.44. 
Hệ này có một điểm đẳng phí ba cấu tử (không nhất thiết phải có theo các tiêu chuẩn chọn tác nhân 
tách). Đường biên giới chưng cất chạy từ điểm đẳng phí a - b đến điểm đẳng phí ba cấu tử có độ cong 
rất lớn vì vậy quá trình tách trong tháp C - 2 có thể cho sản phẩm đáy ở dạng cấu tử a tỉnh khiết. 
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2~propanol cyclohexone 


Hình 4.44. Quả trình hai tháp dùng để tách hỗn hợp hai cầu tử có điểm đẳng phí cực tiêu bằng 

tác nhân tách có nhiệt độ sỗi cao 

Tác nhân e tạo với các cấu tử a và b các hỗn hợp đẳng phí cực tiểu. Đường biên giới chưng cất có 
độ cong lớn, vì vậy cấu tử a tỉnh khiết có thể tách ở dạng sản phẩm tình khiết ở dưới đáy của tháp € - 2. 
Tháp thứ ba của quá trình tách tổng quát có thể được loại bỏ, 

Trong khi quá trình tách tổng quát với ba bước tách có thể dùng để tách các hệ có đường biên 
giới chưng cất có độ cong nhỏ thì quá trình tách hai tháp chỉ có thể sử dụng được khi độ cong của 
đường biên giới chưng cất rất lớn. Như vậy, quá trình hai tháp chỉ là trường hợp đặc biệt của quá trình 
tách tổng quát. 


4.6.3. Các quá trình kết hợp (Hybrid processes) dùng để tách các hỗn hợp đẳng phí 

Quá trình tách tổng quát có thể đơn giản hóa nếu như một (hoặc hai) trong số ba bước tách được 
thực hiện bằng quá trình tách khác thay cho chưng cất (ví dụ như quá trình lắng phân lớp lông - lỏng, 
hấp thụ, trích ly, hấp phụ, quá trình mảng hoặc nhả khí). Dưới đây sẽ xét một số ví dụ. 

4.6.3.1. Tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu bằng quá trình chưng cắt kết hợp với quá 
trình lắng phân lớp lỏng ~ lỏng (decantation) (chưng luyện đẳng phí) 

Hình 4.45 biểu diễn quá trình tách hỗn hợp rượu etylic - nước bằng tác nhân toluen. 

Rượu êtylíc và nước tạo hỗn hợp đẳng phí có nhiệt độ sôi thấp (78,1%). Ở đây, toluene là tác 
nhân tách thích hợp vì tuy nhiệt độ sôi của toluene cao (110,6°C) nhưng nó lại tạo thành với nước và với 
rượu êtylic các hỗn hợp đẳng phí cực tiểu. Như vậy, tiêu chuẩn chọn tác nhân ở đây đã được thỏa mãn. 
Hỗn hợp đẳng phí nước ~- toluen là hỗn hợp dị thể và nó tạo thành hai pha lỏng. Ngoài ra, trong hệ còn 
có một điểm đẳng phí ba cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất (74,6°C). Tất cả các đường chưng cất đều kết 
thúc tại điểm đẳng phí ba cấu tử và tất cả ba đỉnh của tam giác đều là ba điểm xuất phát của các đường 
chưng cất này. Các đường biên giới chưng cất đều chạy từ các điểm đẳng phí hai cấu từ đến điểm đẳng 
phí ba cấu tử và các đường này chia đồ thị tam giác thành ba vùng chưng cất và các vùng chưng cất này 
có các điểm xuất phát của các đường chưng cất khác nhau. 
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Hình 4.45. Tách hỗn hợp đẳng phí rượu etylic- nước bằng tác nhân toluen 
Quá trình này được gọi là “chưng luyện đẳng phí". (A) ~ Sơ đỗ nguyên lý của quá trình bao gồm tháp chưng 
luyện C— 1, C— 2 và thiết bị lắng phân lớp S ~ 1. (B): Đỗ thị tam giác. Do hỗn hợp có ba điểm đẳng phí cực tiêu hai 
cầu từ và một điểm đẳng phí cục tiểu ba cấu tử nên trên đỗ thị có ba vùng chưng cÁt. 
Đường biên giới chưng cắt; — Đường cân bằng vật chất của tháp chưng luyện; 
¬ Trộn hai động; ——T—— Đường cân bằng vật chắt của tháp C — 1 và thiết bị phân lớp; 
———— Tách hai pha trong thiết bị phân lớp S— 1. 


Hỗn hợp đầu F thường có nồng độ nước cao và điểm F nằm trong vùng chưng cất có khả năng 
tách nước tỉnh khiết ở dạng sản phẩm đáy B¡. Quá trình tách này được thực hiện trong tháp chưng cất 
€ - 1. Hỗn hợp đỉnh D, của tháp này nằm sát ngay với đường biên giới chưng cất. Trộn hỗn hợp D: với 
dòng tác nhân tách S; sẽ tạo ra dòng Ma. Điểm M; phải nằm trong vùng lõm của đường biên giới chưng 
cất và khi đó rượu etylíc tinh khiết có thể nhận được ở dưới đáy tháp chưng cất C - 2 (dòng B;). Sản 
phẩm đỉnh D; của tháp này có thành phần rất gần với điểm đẳng phí ba cấu tử, sau khi ngưng tụ và làm 
nguội sẽ bị phân làm hai pha lỏng trong thiết bị phân lớp §-1. Lớp 5z có nồng độ toluen cao sẽ được 
dùng làm tác nhân tách, còn lớp S¡ có nồng độ nước cao sẽ được đưa quay về tháp chưng cất C - 1. Quá 
trình đang xét tương đương với quá trình tổng quát (hình 4.37) nhưng ở đây bước tách thứ ba không 
phải là quá trình chưng cất mà là quá trình phân lớp lỏng - lỏng. 

Cân bằng vật chất của tháp C ~ 2 và thiết bị phân lớp S - 1 (đường gạch gạch mờ) dẫn tới điểu 
kiện cả ba dòng B; (ethanol), S và Dạ phải nằm trên cùng một đường thẳng trên đố thị tam giác. Điều 
kiện này sẽ quyết định trạng thái của hỗn hợp đỉnh D: và thông qua đó quyết định trạng thái của dòng 
M¡. Thông số độc lập duy nhất của quá trình là lưu lượng dòng S; giàu cấu tử toluen (tác nhân tách) 
tuần hoàn về tháp C - 2. Lưu lượng dòng này phải chọn sao cho điểm M; phải nằm trên đường thẳng 
nối điểm đẳng phí ba cấu tử và cấu tử êtanol tính khiết (a). 

Sử dụng thiết bị phân lớp lỏng - lông thay cho tháp chưng cất cho phép đơn giản đáng kể quá trình 
tách hỗn hợp đẳng phí rượu ctylíc - nước. Kỹ thuật đặc biệt để đơn giản hóa quá trình tách này chỉ dùng 
được cho hỗn hợp đẳng phí cực tiểu, vì thế chỉ có thể áp dụng để tách các hỗn hợp đẳng phí cùng kiểu trên 
và ngoài ra điểm đẳng phí trong vùng dị thể (đẳng phí dị thể) luôn phải là đẳng phí cực tiểu. 

Quá trình thể hiện trên hình 4.45 rất thường xuyên được sử dụng trong công nghiệp. Một số quá 
trình tách áp dụng kỹ thuật kết hợp chưng cất và lắng phân lớp lỏng - lỏng xem trong bảng 4.8. 
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Bảng 4.8. Tách các hỗn bằng phương pháp kết hợp quá trinh chưng cắt 
với quá trình phân lớp lỏng - lỏng 


Tác nhân tách Tài liệu tham khảo 


Benzen [Keyes, 1929] 
[Pilhofer, 1983] 
[Black, 1980] 
[Eritzweiler, 1938] 
[Hurfurth và cộng sự, 1987] 
Ethylaxetat [Cairns và Furzer, 1981] 
Ethylether [Othmer, 1974] 


Comfomn 
Nước - Pyridine Benzen [Berg và cộng sự, 1945] 
Nước - AxêtÍc aXít Butylaxêtát [{Hegner và công sự, 1973] 


Nước - rượu Propylic [Bril và cộng sự, 1977] 


Nước - êtanol 


Toluen 


Pentane 
Triclomethylene 
Xyclohexan 


4.6.3.2. Tách hỗn hợp bằng quá trình chưng cất kết hợp với quá trình hấp thụ 
Tách hỗn hợp đẳng phí bằng phương pháp chưng cất kết hợp với phương pháp hấp thụ được thể 
hiện trên hình 4.46. Quá trình trên có thể áp đụng để tách hỗn hợp rượu êtylíc - nước. 


Ị 
ị 
| 
“) 


———=ö=—— 


r—~~ 


Hình 4.46. Tách hỗn hợp hai cẫu từ a — b có điểm đẳng phí cực tiêu bằng quá trình kết hợp chưng cắt 
với hấp thụ sử dụng dung môi etylenglycol. 
A ~ Sơ đồ nguyên lý. 
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ethylenglycol h Nước 


Hình 4.46 (tiếp theo) 
B~ Đồ thị tam giác 


Trong tháp C-I phần lớn nước được tách ra ở dạng hỗn hợp đáy B¡. Hỗn hợp đỉnh Dị ở dạng hơi 
có thành phần gần với thành phần đẳng phí (khoảng 90% mol êtanol) được đưa sang tháp hấp thụ 
C~2 và tại đây nước được tách ra bằng một dung môi hấp thụ thích hợp (ví dụ, dung môi là chất háo 
nước etylenglycol). Dung môi được tái sinh trong tháp chưng cất chân không C-3. 

Hơi trên đỉnh tháp hấp thụ C-2 chứa một lượng nhỏ dung môi e. Để thực hiện quá trình tách 
dung môi e một phần hơi này được ngưng tụ và hồi lưu về tháp C-2 ở vị trí cao hơn vị trí tiếp liệu một 
vài đĩa. Tương tự, vì một lượng cấu tử a có trong hỗn hợp ở đáy của tháp C-2, nên để thực hiện quá 
trình tách cấu tử a một phần hỗn hợp này sẽ được cho bay hơi ở thiết bị đun bay hơi đáy tháp. Do tháp 
C-2 có thiết bị ngưng tụ dung môi e và một thiết bị đun bay hơi cấu tử a nên tháp này thường được hiểu 
nhầm là tháp chưng luyện. Nhưng ở tháp này hỗn hợp D; có nhiệt độ sôi thấp được đưa vào phần dưới 
của tháp C—2 và dòng chất lông có nhiệt độ sôi cao B; lại được đưa vào phía trên của tháp (và sẽ được 
làm nguội một phẩn) và lưu lượng của hai dòng này lớn hơn nhiều so với dòng lỏng và dòng hơi hồi lưu 
về tháp, vì vậy không còn nghỉ ngờ gì nữa quá trình chính ở đây là quá trình hấp thụ. Đoạn tháp nằm 
phía trên cửa vào cửa dưng môi e chính là đoạn luyện để thu hồi dung môi e từ hỗn hợp đỉnh. Đoạn 
giữa của tháp sẽ thực hiện nhiệm vụ vượt qua điểm đẳng phí bằng quá trình hấp thụ. Đoạn dưới của 
tháp chính là đoạn chưng dùng để thu hồi cấu tử để bay hơi a từ hỗn hợp lỏng ở đáy tháp. Ba đoạn tháp 
được thể hiện rất rõ rằng trên đường phân bố nồng độ của các cấu tử trên hình 4.46b. 

Ở quá trình trên điểm đẳng phí được vượt qua bằng áp dụng quá trình hấp thụ. Ở đây các tiêu 
chuẩn chọn dụng môi trong bảng 4.7 không áp dụng được. Hiệu quả của quá trình phụ thuộc vào các 
tính chất của dung môi. Để chọn dung môi hấp thụ, có thể áp dụng một số tiêu chuẩn phổ biến sau đây: 
1) Dung môi phải có nhiệt độ sôi cao; 2) Dung lượng hấp thụ và khả năng hấp thụ chọn lọc cao đối với 
cấu tử a hoặc b. Ngoài ra cũng cần một số các yêu cầu khác [Blass, 1989]. 

Quá trình được biểu diễn trên hình 4.46 được sử dụng rộng rãi không chỉ để tách hỗn hợp đẳng 
phí mà cũng còn dùng để tách các hỗn hợp có nhiệt độ sôi gần nhau. Một số ứng dụng quan trọng của 
quá trình trên trong công nghiệp xem trong bảng 4.3. 
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Bảng 4.9. Các hệ có khả năng tách bằng phương pháp “chưng luyện trích ly” 
(chưng luyện kêt hợp hắp thụ) 


Tài liệu tham khảo 


Butane/butene/Butadiene Furfurol [Peters và Pogwers, 1983] 
[Happel và cộng sự, 1946] 
Axêtonitrile {Bittrich, 1987] 
n— Methyl Pyrrolidon [Volkamer và cộng sự, 1981] 
Dimêthyl acetamid [Coogler, 1967] 
Benzen ~ Cyclohexane Anilin [Blassk, 1989] 


n - Methyl Pyrrolidon [Mueller, 1980 
n - Formylmorpholine [Lackner, 1981] 


Tenipdofn—mấc 
Ethanol - nước Êthylenglycol [Black, 1989] 
([Schweitzer, 1979] 


Propylene ~ propane Acrylonitrile [Hafslund, 1969] 


Tùy thuộc vào độ hòa tan hoặc cấu tử nhẹ a, hoặc cấu tử nặng b sẽ bị hấp thụ. 

Quá trình trên không áp dụng để tách các hệ có điểm đẳng phí cực đại. Quá trình này thường 
được biết dưới tên gọi là “chưng luyện trích ly”, nhưng thực tế đây là quá trình bao gồm giai đoạn hấp 
thụ chứ không phải là giai đoạn trích ly. 

4.6.3.3. Tách hỗn hợp bằng quá trình chưng cất kết hợp với quá trình nhả khí (hơi) 

Ví dụ: Áp dụng quá trình kết hợp quá trình chưng cất với quá trình nhả khí để tách hỗn hợp axít 
nitríc và nước. Hệ trên có điểm đẳng phí cực đại với nồng độ axít nitríc 37% mol và sôi ở nhiệt độ 
121°C. Theo chỉ dẫn trong bảng 4.7, để tách hỗn hợp này cần phải chọn tác nhân có nhiệt độ sôi cao. 
Ở đây axít suphuaríc thường được chọn cho quá trình được biểu điển trên hình 4.47 [Gerich, 1973). 


INissospsuớa ¬ 
Ị 


Không khí 
——— 


37% HNO, 29% H,S0, 


Ä “ 
Hình 4.47. Quá trình nâng cao nông độ axit nitríc bằng phương pháp sử dụng tác nhân tách axít sunphuaríÍ 
A - Sơ đồ nguyên lý; 
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Hình 4.47 (tiếp theo) 
B Đồ thị tam giác 
— Cường biên giới chưng cắt, — Đường cân bằng vật chất; —-—-— Đường trộn các dòng 


Trong hệ trên, đường biên giới chưng cất chạy từ điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử b - c (nằm sát 
ngay đỉnh c- axít suphuaríc) đến điểm đẳng phí cực đại hai cấu tử 4 - b và chía đồ thị tam giác thành 
hai vùng chưng cất. Tại vùng chưng cất gần đỉnh b nước tinh khiết có thể tách được ở dạng sản phẩm 
đỉnh. Trong vùng chưng cất bên trái, axít nitríc tỉnh khiết có thể tách được ở đạng sản phẩm đỉnh. 
Thông thường hỗn hợp đầu chứa nhiểu nước và vì vậy điểm F nằm trong vùng chưng cất bên phải. 
Phần lớn lượng nước được tách ra trong hỗn hợp đỉnh của tháp € - 1. 

Bằng cách thêm axít suaphuaríc 46% mol (hỗn hợp B›) vào hỗn hợp đáy B, của tháp C - l sẽ 
nhận được hỗn hợp M; nằm trong vùng chưng cất phía bên trái và khi đó axit nitríc tỉnh khiết có thể 
tách ra được ở dạng hỗn hợp đỉnh của tháp C - 2, và hỗn hợp đáy B; trong trường hợp tốt nhất sẽ nằm 
ngay gần đường biên giới chưng cất. Biên giới chưng cất có thể vượt qua được nếu trong đoạn chưng 
của tháp € - 2 sử dụng trực tiếp hơi sống để thực hiện quá trình nhả (đường B; B; - biểu diễn quá 
trình nhả khí NO,). Hỗn hợp B; không chứa axít nitríc được đưa sang thiết bị chưng cất một bậc C ~ 3. 
Tại đây nước tinh khiết được tách ở dạng hỗn hợp đỉnh còn axít sunphuaríc đậm đặc (46% mol) ở dạng 
hỗn hợp đáy B; sau đó được đưa quay trở lại tháp C - 2. Thu hồi axit sunphuaríc đậm đặc được tiến 
hành ở áp suất chân không (nhằm giảm nhiệt độ sôi của hỗn hợp) P = 0,08 bar. 

Như vậy quá trình tách ở trên bao gồm ba bước tách, trong đó hai bước là chưng cất còn một 
bước là nhả khí. Axít nitríc khí sôi bao giờ cũng tạo thành các ôxít nitơ NÓ, và các ôxít này sẽ tạo màu 
cho dung dịch. Để làm mất màu dung dịch cần phải tách các ôxít NO, bằng phương pháp nhả bằng 
không khí, 

4.6.3.4. Tách hỗn hợp bằng quá trình chưng cất kết hợp với quá trình trích ly 

Tách một hỗn hợp đẳng phí bằng cách sử dụng quá trình kết hợp chưng cất với quá trình trích ly 
cũng thường xuyên được dùng trong công nghiệp. Sơ đồ nguyên lý của quá trình tách hỗn hợp tetra 
hyếrôfuran (THE) và nước [Schoenmakers, 1984] được thể hiện trên hình 4.48. Hỗn hợp này có điểm 
đẳng phí cực tiểu với nồng độ (TH) khoảng 81,7% mol và nhiệt đệ tại điểm đẳng phí tạ = 64,20. 
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THF 
(#1% KL H;0) 
=—* 


Ị THF tình khiết 


Hình 4.48. Sơ đồ nguyên lý quá trình tách hỗn hợp Têtrahyđrofuran-Nước bằng phương pháp chưng cắt 
kết hợp với phương pháp trích ly. Dung môi là dung dịch NaOH đậm đặc 


đichloromethane + methonol taethanol 


dichloromethane 


Hình 4.49. Quá trình tách hỗn hợp dicloromêthane ~ môthanol bằng quá trình kết hợp chưng cắt 
với trích lự (dung môi là H;O). 


A- Sơ đề nguyên lý 


302 http://tieulun.hopto.org 


dichlorome\hone 


TÀI  AWAI 
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b ê 
100 % E K;, —t> C2 methonot 64.7 9È 
Nước 
B 
Hình 4.49 (tiếp theo) 


B- Đồ thị tam giác 


Hỗn hợp đầu giàu cấu tử nước đi vào tháp C - I và nước được tách ra ở dạng hỗn hợp đáy của tháp 
C ~ I. Hỗn hợp đẳng phí lấy ra trên đỉnh tháp được đưa sang tháp trích ly E - 1. Dung dịch NaOH đậm 
đặc (háo nước) được đùng làm dụng môi. Dung môi được tái sinh bằng phương pháp bay hơi chân không 
một bậc trong thiết bị D ~ 1, sau đó được đưa quay về thiết bị trích ly E - 1, còn hỗn hợp đỉnh của thiết bị 
D ~ ] gồm nước và một phần THF được đưa về tháp C - 1 ở vị trí đĩa tiếp liệu hoặc ở vị trí riêng biệt khác. 
Sử dụng dung môi trích ly luôn đi kèm bất lợi là các sản phẩm khó nhận được ở dạng tỉnh khiết vì luôn 
chứa một phần dung môi. Theo Schoenmakers, Têtrahydrofuran nhận được có thể có nồng độ tối đa 99% 
khối lượng. Nếu muốn có sản phẩm có độ tình khết cao hơn thì cần phải tiến hành tỉnh chế bổ sung trong 
tháp chưng cất C - 2. Sản phẩm đáy của tháp C ~ 2 là Têtrahydrofuran tinh khiết, còn hỗn hợp đỉnh của 
tháp C - 2 có thành phần gân với nồng độ đẳng phí được đưa quay về thiết bị trích ly E - 1. 

Một ví dụ khác về ứng dụng phương pháp tách kết hợp quá trình chưng luyện với quá trình trích 
ly đó là quá trình tách hỗn hợp dichloromethane - mêthanol [Drew, 1979). Ở đây hỗn hợp đầu chứa 
nhiều mêthanol trước tiên được đưa vào thiết bị trích ly (hình 4.49). Dung môi là nước được dùng để 
trích ly methanol. Pha raônát sau đó được đưa đi tách trong tháp C ~ 1 thành dichloromêthane ở đáy 
tháp (B1) và hỗn hợp đỉnh DI có thành phần gần với hỗn hợp đẳng phí. Pha extract giàu mêthanol 
được đưa vào tháp C - 2 để tách thành nước (hỗn hợp đáy B2) và hỗn hợp D2 gồm chủ yếu là methanol. 
Quá trình này cho sản phẩm dichloromêthanol có độ tình khiết cao, nhưng sản phẩm mêthanol thường 
chứa một lượng nhỏ dichloromêthane. 

Một quá trình rất hay khác được dùng để tách hỗn hợp benzen - cyclohexane [Seader, 1984] 
được thể hiện trên hình 4.50. Hỗn hợp này có nồng độ tại điểm đẳng phí cực tiểu khoảng 53% mol 
benzene. Ở quá trình này cần thêm axêtôn để tạo điểm đẳng phí cực tiểu với cyclohexanc. Hình 4.50B 
thể hiện đường biên giới chưng cất chạy từ điểm đẳng phí benzene - cyclohexane đến điểm đẳng phí 
axêtôn ~ cyclohexane. Như vậy, đỉnh benzene sẽ là điểm xuất phát của các đường chưng cất và vì vậy có 
thể tách được benzene từ hỗn hợp ba cấu tử ở dạng hỗn hợp đáy B1. Hỗn hợp đỉnh DI sẽ là hỗn hợp 
đẳng phí. Hỗn hợp này sẽ được đưa sang thiết bị trích ly E - 1 và trong thiết bị này sẽ tiến hành tách 


http://tieulun.hoptổffg 


axêtôn bằng nước. Do nước tan rất hạn chế trong cyclohexane (x mo S01 %zmol) [Sorensen và Arlt, 


1979] nên có thể nhận được cyclohexane gần như tỉnh khiết. ỗn hợp axêtôn - nước được đưa vào tháp 
€- 2 để tách axêtên ở dạng hỗn hợp đỉnh D2 và nước ở dạng hỗn hợp đáy B2. Nước được đưa quay trở 
về thiết bị trích ly E ~ 2 để làm dung môi còn axêtôn được đưa quay về tháp € - 1 làm tác nhân cho quá 
trình chưng cất. 

Như vậy ở quá trình trên hai tác nhân tách đã được sử dụng. Dưới tác dụng của tác nhân thử 
nhất - axêtôn, hỗn hợp đẳng phí benzene - cyclohexane được thay thế bằng hỗn hợp đẳng phí axêtôn - 
cyclohexane. Hỗn hợp đẳng phí này dễ dàng tách được bằng phương pháp trích ly với dung môi là nước - 


cyclohexone 
benzene 


benzene cyclohexone 


Ầ 
Hình 4.50. Tách hỗn hợp benzene - cyclohexane bằng quá trình kết hợp chưng cắt với trích ly. 
Hai tác nhân được sử dụng là axêtôn và nước 
À — Sơ đồ nguyên lý 
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B~ Đô thị tam giác của quá trinh chưng cắt 
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0celone 
 S6.BÊ 


cyclohexone 


Hình 4.50 (tiếp theo) 
C— Đồ thị tam giác của quá trình trích ly. 


4.6.3.5. Tách hỗn hợp bằng quá trình chưng cắt kết hợp với quá trình hấp phụ 

Hấp phụ là một trong những phương pháp vượt qua điểm đẳng phí rất hiệu quả trong các quá 
trình tách. Một số tác giả đã có các nghiên cứu ứng dụng quá trình hấp phụ dùng để tách hỗn hợp đẳng 
phí rượu êtylíc ~ nước. Hấp phụ troug pha lỏng đã được Bindal và Misra [1986] thử nghiệm trên ZêôlÍt. 
Hệ số tách có giá trị rất cao (từ 85+100). Kết quả hình như tốt hơn so với quá trình hấp phụ trong pha 
hơi. Tuy nhiên, quá trình tách nước ra khỏi rượu êtylíc bằng rây phân tử 3A" trong pha hơi đã được 
quan tâm nghiên cứu nhiều hơn và đã đạt được nhiều kết quả thực tế [Carton và cộng sự, 1987]. Theo 
các kết quả này thì quá trình hấp phụ nước trong pha hơi diễn ra tốt hơn so với trong pha lỏng cả về 
mặt động học và về dung lượng hấp phụ. Các kết quả này đã được Sowerby và Crittenden [1991] khẳng 
định. Theo quá trình này nồng độ nước đạt được trong sản phẩm rất thấp (< 0,05% khối lượng) và nhiệt 
độ làm việc của quá trình không quá cao. 

Sơ đồ nguyên lý hệ thống thiết bị tách nước ra khỏi hỗn hợp ethanol - nước bằng phương pháp 
kết hợp quá trình chưng cất với quá trình hấp phụ [Westphal, 1987] xem trên hình 4.51. 

Hỗn hợp đầu có nồng độ ethanol thấp được tách trong tháp C - 1 thành sản phẩm đáy BI là cấu 
tử nước tinh khiết và hỗn hợp đỉnh DI là hỗn hợp đẳng phí rượu êtylic - nước. Hỗn hợp đỉnh DI ở 
dạng hơi chứa khoảng 10% mol nước được đưa vào tháp hấp phụ A - 2. Tại tháp A - 2 nước được hấp 
phụ chủ yếu trong lớp rây phân tử 3A”. Hơi rượu êtylíc sau tháp hấp phụ được đưa sang đốt nóng tháp 
chưng cất C - 2 làm việc tại áp suất thấp (P => 0,2 bar). Rượu êtylíc sau khi ngưng tụ sẽ ở dạng hầu như 
tỉnh khiết (>99,5%KL ). Hấp phụ trong lớp chất hấp phụ tính là quá trình gián đoạn. Để tạo ra quá 
trình làm việc hầu như liên tục, trong sơ đồ hệ thống thiết bị cẩn phải có ba thiết bị hấp phụ. Trong khi 
một thiết bị ở chế độ hấp phụ thì một thiết bị khác sẽ ở công đoạn nhả và thiết bị thứ ba ở chế độ chuẩn 
bị áp suất làm việc. Trong một chu trình đẩy đủ các thiết bị hấp phụ làm việc luân phiên nhau ở ba giai 
đoạn khác nhau. Tái sinh chất hấp phụ tốt nhất nên tiến hành ở áp suất thấp ( P 0,2 bar ) bằng chính 
hơi rượu êtylic. Hỗn hợp hơi êtylíc - nước tạo thành sau khi tái sinh tháp hấp phụ được đưa sang tháp 
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chưng cất C ~ 2 và được tách thành hỗn hợp đáy B2 (nước gần như tinh khiết) và hỗn hợp gần đẳng phi 
D2 ở trên đỉnh tháp. Tháp chưng cất € - 2 làm việc tại áp suất khoảng 0,2 bar. Hỗn hợp đỉnh D2 được 
hổi lưu về tháp € - 1. 


————>~m———.-._.= 


‹®Ằ.—— 
Chân không 


cthonol Nước 


Hình 4.51. Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí êthanol ~ nước bằng phương pháp kết hợp quá trình chưng cắt 
với quá trình hấp phụ. Đề đảm bảo dây chuyền làm việc liên tục trong sơ đồ có ba thiết bị hắp phụ 
làm việc luãn phiên nhau theo trình tự hấp phụ — nhà và ôn định áp suắt làm việc 

Để tránh hiện tượng ngưng tụ, các tháp hấp phụ phải được bảo ôn và đốt nóng ở ngoài 
thân tháp. 

Để tạo chân không cẩn thiết trong tháp chưng cất C - 2 tốt nhất nên sử dụng bơm chân không 
kiểu tuyc dùng chất công tác là hơi nước. Hơi thải của bơm tuye sau đó dùng để đốt nóng cho các tháp 
hấp phụ. Hơi nước ngưng tụ sau khi đun nóng thiết bị hấp phụ có chứa một lượng rượu êtylíc sẽ được 
đưa sang tháp C - 2 để thu hồi rượu êtylíc [Westphal, 1987). 

Trong sơ đổ công nghệ trên phương pháp hấp phụ đã được sử dụng để vượt qua điểm đẳng phí. 
Hấp phụ nước bằng rây phần tử 3A° hiệu quả tới mức có thể nhận được rượu etylíc hoàn toàn không 
chứa nước. Trong sơ đồ trên, nhiệm vụ của tháp C - 2 chỉ là tách hỗn hợp rượu etylíc - nước tạo thành 
khi tái sinh chất hấp phụ. Lượng nhiệt cần cấp để thực hiện quá trình tách trong tháp C ~ 2 chính là 
lượng nhiệt thu hổi được khi ngưng tụ hỗn hợp đỉnh của tháp C - 1 vì vậy không cần cung cấp thêm 
nhiệt để thực hiện quá trình tách triệt để nước ra khỏi hỗn hợp đẳng phí rượu - nước D1. 

Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí rượu êtylic - nước trên có ứu điểm đáng kể là sản phẩm không 
bị lắn các chất dung môi ngay cá khi có sự cố trong khi vận hành hệ thống thiết bị. Chính vì vậy quá 
trình này rất thích hợp cho sản xuất cồn êtylic tuyệt đối dùng trong y tế và được phẩm. Tuy nhiên, trong 
hỗn hợp đầu đi vào hệ thống phải không được chứa các hợp chất hữu cơ đễ bay hơn rượu êtylc (ví dụ: 
rượu mêtylíc) vì chúng có thể đi qua thiết bị hấp phụ và tích tụ lại trong rượu êtylíc sản phẩm. 
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4.6.3.6. Tách hỗn hợp bằng quá trình chưng cắt kết hợp với quá trình màng 

Quá trình kết hợp quá trình chưng cất với quá trình màng có thể sẽ là quá trình kết hợp đầy hứa 
hẹn để tách các hỗn hợp đẳng khí [Rautenbach và Albrecht, 1989; Udriot và cộng sự, 1994; Rautenbach 
và cộng sự 1996]. Hình 4.52 thể hiện sơ đồ quá trình tách hỗn hợp đẳng phí có sử dụng quá trình màng 
[Baker, 1990]. Quá trình này có thể sử dụng để tách hỗn hợp rượu êtylíc - nước (Sơ đồ tách trên hình 
4.52 sử dụng loại màng cho nước đi qua). 


ï du na 


Nước ethonol 


Hình 4.52. Tách hỗn hợp rượu êfylic - nước bằng quá trình kết hợp quá trình chưng cất 
với quá trình màng. Do các mô đun màng được nói với hệ thông tạo chân không nên phần dung dịch 
sau khi qua màng sẽ bay hơi 

Hỗn hợp đầu chứa nhiều nước sẽ được tách bằng chưng cất trong tháp C - I thành nước ở dưới 
đáy và hỗn hợp đẳng phí ở trên đỉnh tháp. Sau khi được nén đến áp suất khoảng 3 bar, dung dịch đẳng 
phí được đưa vào các mô đun có lắp đặt các cuộn màng. Phía cửa ra của các mô đun này được hút chân 
không. Sau màng sẽ nhận được phân đoạn giàu cấu tử nước. Tại áp suất chân không phân đoạn này sẽ 
bốc hơi nên phải tiến hành ngưng tụ và sau đó được bơm quay trở lại tháp C - 1. Phân đoạn trước màng 
giầu cấu tử rượu êtylíc (có nồng độ lớn hơn nồng độ đẳng phí) được đưa sang tháp C - 2. Tại đây, cấu 
tử rượu êtylíc tinh khiết được thu hồi ở đáy tháp, còn hỗn hợp đỉnh được đưa về các mô đun có lắp các 
cuộn màng. Trong hệ thống tách rượu êtylíc - nước cẩn từ 5 đến 7 môđun màng. Sau mỗi môđun 
màng, dung dịch còn lại trước màng cần phải được đun nóng để bù lại lượng nhiệt do bốc hơi sau màng 
lấy ải. Ở quá trình trên, quá trình màng chỉ dùng để vượt qua điểm đẳng phí. Các sản phẩm tinh khiết 
được thu hồi bằng phương pháp chưng cất thông thường. 

Yếu tố quyết định đối với quá trình trên là phải có được các màng vừa có năng suất cao và độ 
chọn lọc cao. Các loại màng xelôphane, xenlulô axêtát, pôlytêtraflorua êtylene, axít acrylíc và accryl - 
amide đã được thử nghiệm cho quá trình tách các hỗn hợp rượu - nước (Ruckenstein và Park, 1990]. 
Màng bằng các vật liệu có cấu trúc ion như perflorua sunphqgíc aXÍt tỏ ra rất hiệu quả khi đùng để tách 
các hỗn hợp đẳng phí của các hợp chất hữu cơ phân cực (Dutta và Sikdar, 1391]. 


.^ 
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Chương 5 
CHƯNG CẤT NHIỀU BẬC GIÁN ĐOẠN 


Chưng cất nhiều bậc gián đoạn (chưng luyện gián đoạn) hỗn hợp lỏng có tầm quan trọng to lớn. 
Đây là phương pháp tách hỗn hợp lỏng được sử dụng rất rộng rãi trong các phòng thí nghiệm và ở quy 
mô sản suất nhỏ. Ưu điểm chính của phương pháp chưng luyện gián đoạn so với phương pháp chưng 
luyện liên tục là ở sự đơn giản và đa năng của hệ thống chưng luyện: chỉ cần một hệ thống thiết bị đơn 
giản có thể tách được nhiều các hỗn hợp lỏng khác nhau. Như vậy, tháp chưng luyện gián đoạn thực 
chất là một hệ thống đa mục tiêu. Với hệ thống thiết bị này, từ một hỗn hợp đầu có thể tạo được các sản 
phẩm khác nhau chỉ đơn giản bằng cách thay đổi chỉ số hồi lưu. Thậm chí, ngay cả hỗn hợp nhiều cấu 
tử cũng có thể tách được bằng chưng luyện gián đoạn chỉ trong một tháp nếu như các cấu tử sau khi 
tách được chứa trong các bình khác nhau. Nhược điểm của phương pháp chưng luyện gián đoạn chính 
là hỗn hợp lông có thời gian lưu tại nhiệt độ cao khá lâu. Khi đó khả năng phân hủy nhiệt và suy giảm 
chất lượng sản phẩm sẽ tăng lên. Ngoài ra, năng lượng cẩn thiết cho quá trình tách nhìn chung sẽ lớn 
hơn so với phương pháp chưng luyện liên tục. 

Sơ đồ nguyên lý các bộ thiết bị chưng luyện gián đoạn được thể hiện trên hình 5. I. 


Hình 5.1. Sơ đồ nguyên lý của hệ thống tháp chưng luyện gián đoạn 
A — Tháp luyện với bình chưng ở đáy tháp 
B— Tháp chưng với bình chứa trên đĩnh tháp 
C— Tháp chưng luyện với bình chứa ở giữa tháp. 


Trên hình 5.1A, bình chưng được nạp lượng lỏng F và được đưn bay hơi. Dòng hơi đi trong tháp 
từ dưới lên và ngưng tụ trên đỉnh tháp. Thông thường tại thời điểm đầu toàn bộ lỏng ngưng tụ được 
cho hồi lưu về tháp (R¿ —y œ ). Trong tháp hai dòng lỏng và dòng hơi đi ngược chiều nhau và hiệu suất 


http://tieulun.hopf@1qrg 


tách được tăng lên. Sau khoảng thời gian nhất định, một phần lảng ngưng tụ trên đỉnh tháp được liên 
tục lấy ra làm sản phẩm đỉnh, phần còn lại được hồi lưu về tháp. Lông trong bình chưng sẽ ngày càng 
cạn kiệt cấu tử đễ bay hơi. Khi lượng lỏng trong bình chưng giảm thì nồng độ cấu tử khó bay hơi trong 
bình chưng sẽ tăng lên. 

Về nguyên tắc, kết cấu của hệ thống chưng luyện giản đoạn cũng sẽ rất linh động. [Sorensen và 
Skogestad, 1966]. Trên hình 5.1B bình chứa được đặt ở trên đỉnh tháp và tháp làm việc như một đoạn 
chưng. Trong thời gian làm việc, cấu tử có nhiệt độ sôi cao được tách trước tiên, Lỏng trong bình sẽ cạn 
kiệt dần cấu tử có nhiệt độ sôi cao và nồng độ cấu tử có nhiệt độ sôi thấp sẽ tăng dần. Đây là phương án 
chưng luyện gián đoạn rất ít được áp dụng trong công nghiệp. Tuy nhiên, dây là phương án cần thiết để 
tách hỗn hợp có đẳng phí cực tiểu. 

Kết cấu thứ ba khả thi trong chưng luyện gián đoạn được thể hiện trên hình 5.1C. Ở đây, tháp có 
cả đoạn chưng và đoạn luyện và bình chứa được đặt ở giữa hai đoạn của tháp. Cấu hình này và các cấu 
hình tương tự của hệ thống chưng luyện gián đoạn gần đây được quan tâm nhiều trong các tài liệu 
[Davidyan và cộng sự, 1994; Diweksr, 1995; Barolo và cộng sự, 1996] nhưng chỉ mới vừa được đưa vào 
sử dụng trong thực tế. Các nghiên cứu lý thuyết chỉ cho thấy, cấu hình trên của hệ thống chưng luyện 
gián đoạn tỏ ra hiệu quả hơn trong việc sử dụng năng lượng so với các cấu hình quen thuộc [ Meski và 
Morari, 1995], 


5.1. CHƯNG LUYỆN GIÁN ĐOẠN HỖN HỢP HAI CÁU TỪ 

Tỉnh chưng luyện hỗn hợp hai cấu tử sẽ được tiến hành theo phương trình Lương tự như phương 
trình Rayleigh - phương trình được thiết lập cho chưng gián đoạn một bậc đơn giản. Khi áp dụng 
phương trình này cho chưng luyện gián đoạn, thay vì sử đụng nồng độ cân bằng của pha hơi y, cẩn phải 
sử dụng nềng độ phần mol của cấu tử đễ bay hơi trong hỗn hợp đỉnh xa: 

3B = _ ng _ (5.1) 
B xp-#*p l 

Ở đây: B - lượng đung dịch trong bình chưng tại thời điểm đang xét. 

Nồng độ xp của hỗn hợp đỉnh phụ thuộc vào cân bằng pha lỏng ~ hơi (có nghĩa là phụ thuộc vào 
hệ số bay hơi tương đối ø), vào hiệu suất tách của tháp (phụ thuộc vào số bậc cân bằng r hoặc số đơn vị 
chuyển khối Nạ) và vào chỉ số hồi lưu R¿: 

Ấp = ƒ(x„,œ,n, R, } (5.2) 

Đối với hỗn hợp hai cấu tử, hàm số ƒ thường được biểu điển trên đổ thị x - y. Ngoài ra, tính 
chưng luyện gián đoạn còn phụ thuộc vào cách tiến hành quá trình. 


5.1.1. Chưng luyện gián đoạn với chỉ số hồi lưu không đổi R¿ = const 
Khi tiến hành quá trình với chỉ số hồi lưu không đổi, hiệu suất của tháp (số bậc cân bằng ø) chỉ 
số hồi lưu &, và nồng độ đầu của hỗn hợp x; thường được chọn làm thông số đầu. Khi đó lượng sản 
phẩm đỉnh D, nồng độ trung bình của sản phẩm đỉnh xp„ và lượng nhiệt cần cấp cho quá trình sẽ cần 
phải được xác định. Khi tích phân phương trình (5.1) sẽ nhận được phương trình: 
InŠ: = F“ _đxy — 
F 


Ở đây F - lượng hỗn hợp lỏng đầu. 


(53) 


XF Xp —Xp 
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Xp” Xpg 


Hình 5.2. Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp hai câu tử ở chế độ RỊ_= consf 
Ä - Phương pháp đô thị đễ xác định quan hệ x; = f(xp). 
B— Tích phân phuong trình (5.3) bằng phương pháp đô thị. 


Để tích phân được phương trình (5.3) cẩn phải có quan hệ x; = Ta „Œ,n, R, ). 


Đối với hệ hai cấu tử, quan hệ trên thường được xác định bằng phương pháp tính (phương pháp 
số) hoặc bằng phương pháp đồ thị trên đồ thị y - x (hình 5.2A). Khi chọn trước một giá trị xp¡ và do biết 
chỉ số hồi lưu R; nên sẽ vẽ được đường làm việc. Dựng số bậc cân bằng n (n - đã cho trước) giữa đường 
làm việc và đường cân bằng pha lỏng - hơi từ đó sẽ xác định được nồng độ xø; trong bình chưng. 
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Tiếp theo, cho một giá trị xpa khác, theo cách dựng như trên, sẽ tìm x;: tương ứng. Các đường làm việc 
sẽ song song với nhau vì R¿ = const. Bằng cách như trên sể thiết lập được quan hệ gìữa xp và xs. Như 
vậy, tích phân (5.3) có thể xác định được bảng phương pháp đồ thị (hình 5.2B). Trên đồ thị này, trên 


H 
4 


trục tung là đại lượng TENEE còn trên trục hoành là đại lượng Xa. 
Xu —*Xp 


Diện tích A được giới hạn bởi đường cong và hai đường x;c = const và xp = const chính là giá trị 
của tích phân. Khi đã xác định được đại lượng Á, từ phương trình (5.3) sẽ tìm được: 


B„ =Fe^ (5.4) 
Do D= F- Bnên: 


3 Ạ 
D„ =F— B„ = F| 1= |=F[I-e (5.5) 
;=E~R,=F|~S£ Ì=P(I~e') 
Nồng độ trung bình của sản phẩm đỉnh sẽ xác định được từ phương trình cân bằng vật chất: 
Bc 
x _— —— 
F—*ñc E (58) 


Xb„ #————— 
lê, [:-5) 
F 


Lượng hơi G đi ra khỏi bình chưng sẽ lớn hơn lượng sản phẩm đỉnh D do có một lượng hỗn hợp 
đỉnh được cho hồi lưu về tháp. Do G = Ð (R¿+1) nên lượng nhiệt Q cần cấp cho quá trình sẽ bằng: 


` 
“tr }&+) 62) 


Ở đây r — ẩn nhiệt hóa hơi của hỗn hợp. 

5.1.1.1. Tháp chưng luyện có số bậc cân bằng bằng vô cùng 

Khi hỗn hợp là lý tưởng và số bậc cân bằng z: của tháp bằng vô cùng thì phương trình 5.3 có thể 
giải được bằng phương pháp giải tích theo hai bước sau đây. 

Tại bước thứ nhất, do giả thiết số bậc bằng vô cùng nên nồng độ của hỗn hợp đỉnh luôn lấy giá trị 
+xp = 1 tại chỉ số hồi lưu R¿ lớn. Điểu kiện xp = 1 sẽ được duy trì trong suốt thời gian chưng cất khi nổng 
độ của lỏng trong bình chưng vẫn còn lớn hơn xz'. Giá trị +; có thể tính được theo phương trình (3.35 + 
3.36). Ở đây sẽ áp dụng cũng chính phương trình này nhưng do chỉ số hồi lưu R đã cho trước nên nồng 
độ hỗn hợp đầu xz (ở đây là x;) sẽ là ẩn cần tìm: 

* 1 
X;= E-) (5.8) 


Cho các giá trị xr> xạ, sau khi lấy tích phân phương trình (5.3) sẽ được phương trình: 


(5.9) 


lạ) đây: Xpmi = Ì; 


B' - lượng lỏng trong bình chưng tại thời điểm cuối của bước thứ nhất của quá trình. 
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Khi nồng độ của lỏng trong bình chưng nhỏ hơn x; thì cấu tử có nhiệt độ sôi thấp tình khiết sẽ 
không còn tiếp tục được tách ra khỏi hỗn hợp nữa, khi đó xp < I, và bước thứ hai của quá trình bắt đầu. 
Ở giai đoạn này nồng độ của hỗn hợp đỉnh xp và hỗn hợp đáy xz giảm liên tục. Quan hệ giữa xp và xz Ở 
giai đoạn này được mô tả bảng phương trình (3.34): 

đẤp 


=—_—È_——(R, +1)—Rụ. 5.10 
TY PHI c+ỦRie lu, 


Xp 


Từ hai phương trình (5.3) và (5.L0) rút ra được: 
h( 5£)" : TP — Ặ—- (5.11) 


— R +1 *e ØXp . 
(+(z-1,) ” 
Sau khi tích phân sẽ được: 


... 
(Rr +1) 


ị =. 

a-l —- ứ= 
Bẹ _ #sc } I—xg \@-U (5.12) 
B *p l—*%*nẹ 


Khi chỉ số hồi lưu R¡ = 0 (không có hồi lưu) phương trình trên chuyển thành phương trình (2.29) 
của chưng cất một bậc. 


Ở bước thứ hai nồng độ trung bình xp„z được tính theo công thức: 


8 (5.13) 


X pm 
m ấp) 
B 


Nồng độ trung bình của hỗn hợp dỉnh cho toàn bộ quá trình: 


B .ÍB B 
LÊ TP han 


vẽ xế ' (5.14) 
x  ———----- 1 
Dm ¡_ 
F 
B. B.B 
Ở đây: nh. 


Năng lượng cần cấp cho quá trình: 
Qự; Đẹ 

_=Mín —(R, +])(1——€- 5,15 

Fư Mộ TẠI F bà, 


Hình (5.3) biểu diễn đổ thị của các phương trình trên khi nồng độ hỗn hợp đầu x; = 0,5 và hệ số 
bay hơi tương đối ø = 2. 


Trên hình này cũng biểu diễn sự phụ thuộc của năng lượng nhỏ nhất cần cấp cho quá trình vào 


lượng sản phẩm đỉnh tương đối : cho một số các giá trị nỗng độ trung bình của hỗn hợp đỉnh. 
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œ 


R, = const. 


Qmn /(Ƒr) 


Hình 5.3. Năng lượng nhỏ nhất (tương ứng với số bậc cân bằng bằng vô cùng) cần cắp cho quá trình 
chưng luyện gián đoạn ở chế độ hội lưu không đỗi (R, = const. Khi nông độ của cầu từ có nhiệt độ sôi thấp 
trong bình chưng tiền đến không thì năng lượng cần thiết cho quá trình sẽ tăng đến vô cùng 


Năng lượng cần cấp cho quá trình sẽ tăng đột biến khi hầu như tất cả cấu tử có nhiệt độ sôi thấp 


bụi h £ D : » ~ #., 
đã được tách ra khỏi hỗn hợp trong bình chưng. Tại điểm x; = 0, khi đó Lo _ năng lượng cần cấp 
Dm 
cho quá trình sẽ tiến đến vô cùng. 
Trên đề thị cũng thể hiện các đường Ñ¿ = const phục vụ cho việc tính toán. Ví dụ khi 60% hỗn 
hợp đầu F đã được tách ở dạng hỗn hợp đỉnh Ð và có nồng độ trung bình xo„ = 0,80 thì chỉ số hồi lưu 
R¿ phải bằng 3,1, và năng lượng cẩn cấp Thụ _ 2,5, Như vậy, hỗn hợp đầu Ƒ phải được bay hơi 2,5 lần 


Œz) 

cho toàn bộ quá trình tách. Nếu chỉ có 40% hỗn hợp đầu được tách ra khỏi hỗn hợp thì giá trị gần đúng 
của chỉ số hồi lưu R¿ = 1,3 tại cùng giá trị nồng đệ trung bình xp„ = 0,8. Khi đó năng lượng cần cấp cho 
Qưyy 
(F.r) 

Quá trình chưng luyện gián đoạn với chỉ số hồi lưu Rự = const rất đơn giản, thế nhưng nồng đệ 
hỗn hợp xo lại giảm liên tục theo thời gian (hình 5.2). Vì vậy, để nhận được sản phẩm có nồng độ mong 
muốn thì nổng độ của hỗn hợp đỉnh ở thời điểm đầu phải cao hơn so với nỗng độ dự kiến của sản 
phẩm. Tuy nhiên, khả năng nhận sản phẩm có độ tỉnh khiết cao chỉ có thể thực hiện được trong một 
phạm vi rất hạn chế. Vì vậy để ngăn cản việc giảm nhanh độ tình khiết của sản phẩm cần phải tiến hành 


tăng chỉ số hổi lưu một số lần nhất định trong quá trình chưng cất. 


quá trình =0,95 và rõ ràng là nhỏ hơn nhiều so với trường hợp trên. 


5.1.2. Chưng luyện gián đoạn với nồng độ sản phẩm không đổi xo = const 
Việc giảm nồng độ x; của hỗn hợp đỉnh theo thời gian của quá trình chưng luyện gián đoạn có 
thể tránh được bằng cách tăng liên tục chỉ số hồi lưu R,. Quan hệ giữa nồng độ của lỏng trong bình 
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chưng xz và chỉ số hồi lưu tương ứng R¿ có thể xác định bằng phương pháp đổ thị trên đổ thị x - y. Tại 
thời điểm đầu phải xác định chỉ số hồi lưu R; và tương ứng với nó là đường làm việc. Khi đó nồng độ 
lỏng trong bình chưng x; sẽ được xác định trực tiếp trên đổ thị. Hình 5.4 thể hiện hai đường làm việc 
cho hai giá trị R¿ khác nhau và tương ứng với chúng là hai giá trị nồng độ lỏng trong bình chưng xz; và 
xu¿. Quan hệ giữa chỉ số hồi lưu R¿ và nềng độ x; sẽ phụ thuộc vào hiệu suất tách của tháp (có nghĩa là 
phụ thuộc vào số bậc cân bằng z và chỉ số hồi lưu Rạ). 

khi tiến hành chưng luyện gián đoạn với xp = const thì có thể tích phân trực tiếp phương trình 
Rayleigh (phương trình 5.1) và sẽ được phương trình sau: 


R„=F-~b—*t (5.16) 
Xp”Xpc 
Lượng sản phẩm đỉnh có thể xác định theo phương trình: 
D„=rF“£—*£c (5.17) 
Xp ~Xpc 


Năng lượng cần cấp cho quá trình phụ thuộc vào chỉ số hồi lưu R,. Do chỉ số hồi lưu R¿ thay đổi 
nên để xác định năng lượng cần thiết cho quả trình có thể viết phương trình vi phân sau: 
ảQ = đD. (R¿ + 1). r (5.18) 
Do đD = - đB nên khi kết hợp phương trình (5.18) với phương trình (5.16) (sau khi tính 4B theo 
đxe theo phương trình (5.16)) sẽ rút ra được: 
(R, +1) 


(xp —xs} 


ả 
TC” (o—3y) ảxy (5.19) 


Lấy tích phân phương trình trên sẽ được: 


1 
~y) bi _ thu Xp (5.20) 
Ấp 


Về phải của phương trình trên có thể xác định được bằng phương pháp tích phân đồ thị (xem 
hình 5.4B). 

Diện tích A của hình được giới hạn bởi đường cong và hai đường thẳng x; = const và x;c = const 
sẽ cho giá trị của tích phân. Như vậy lượng nhiệt Q có thể xác định theo công thức: 


sc“Œp~xp)-A (5.21) 


5.1.2.1. Chưng luyện gián đoạn với xp = const khi số bậc cân bằng bằng vô cùng 

Đối với hỗn hợp lý tưởng khi số bậc cân bằng của tháp n —y œ thì năng lượng nhỏ nhất cẩn cấp 
cho quá trình có thể tính được bằng phương pháp giải tích. Quan hệ giữa nồng độ của lỏng trong bình 
chưng x; và chỉ số hồi lưu R¿ khi xp = const được thể hiện bằng công thức: 


luôn: HE cai] (5.22) 


_(a- lau  l~3; 
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Xp = constan 


Hình 5.4 Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp hai cầu tử khi xo = consf 
A~ Đồ thị dùng đề xác định quan hệ giữa nông độ hỗn hợp đáy xs và chỉ số hôi lưu Rị. 
B~ Tích phân phương trình (5.20) bằng phương pháp đồ thị. 


Đặt công thức tính R¿ trên vào công thức (5.20) sẽ rút ra được: 


Quị, B 1 1 1— 
"hz “p _xz)Ƒ 'chylealš << }“}» (5.23) 


* lXp=#g *Xg  lT#p 
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và sau khi lấy tích phân của công thức (5.23) sẽ nhận được phương trình sau: 


Q in )— h5 —F 
M “malzsn( Šr }-(e-9sse)| SEEE]šn-su)án | (5.24) 


Fr (œ~l)xp(l-xp l—xpe Xp —#qc 


Đổ thị của phương trình trên cho trường hợp # = 2 và xz = 0,5 được thể hiện trên hình 5.5. Như 
trong trường hợp chưng luyện với chỉ số hổi lưu R¿ = const, năng lượng cẩn cấp cho quả trình sẽ tăng 
vọt khi mà hầu như toàn bộ cấu tử có nhiệt độ sôi thấp đã được tách ra khỏi hỗn hợp. Vì vậy quá trình 
tách với mức độ tách cao sẽ gặp khó khăn trong cả hai phương án chưng luyện gián đoạn với chỉ số hồi 
lưu Ñ¿¡ = const và với nổng độ hỗn hợp đỉnh xp = const. 

So sánh hai phương án chưng luyện gián đoạn cho thấy năng lượng tiêu hao trong trường hợp 
p = const thấp hơn so với trường hợp Ñ¿ = const. Sự khác biệt về tiêu hao năng lượng này sẽ đặc biệt 
lớn khi cần chưng cất để đạt được độ tính khiết cao của sản phẩm 


5.1.2.2. Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp có độ hòa tan hạn chế trong pha lỏng 

Trong thực tế, chưng luyện gián đoạn với nồng độ hỗn hợp đỉnh không đổi xo = const sẽ phức 
tạp hơn nhiều đo chỉ số hồi lưu phải thay đổi liên tục (hình 5.4). Tuy nhiên khi tiến hành chưng luyện 
gián đoạn các hỗn hợp (ví dụ hỗn hợp 1- butanol - nước) có vùng tan lẫn hạn chế và có điểm đẳng phí 
dị thể thì trường hợp chưng luyện gián đoạn với x; = const sẽ dễ dàng được hiện. Trong trường hợp đặc 
biệt này, một phần của hiệu ứng tách sẽ được thực hiện bằng lắng phân lớp trong thiết bị lắng phân lớp 
lỏng - lỏng. 


Hình 5.5. Năng lượng nhỏ nhất cần cấp cho quá trình chưng luyện gián đoạn ở chế độ nông độ sản phẩm 
đỉnh xo = const. Tiêu hao năng lượng cho quá trình sẽ tiền đến vô cùng khi nồng độ của cầu từ có 
nhiệt độ sôi thắp trong bình chưng tiền đến không 
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Xe, 0 —> n-butonol 


Hình 5.6. Chưng luyện gián đoạn hệ hai câu tử 1~ butanol~ nước có vùng không tan lẫn 
và có điểm đẳng phí trong vùng không tan lẫn. 
~ Vùng bôi đen: vùng không tan lẫn. 

Hỗn hợp lỏng hồi lưu về tháp sẽ là hỗn hợp nước bão hòa butanol. Nông độ của hỗn hợp lỏng 
hồi lưu sẽ nằm trên biên giới bên trái của vùng không tan lẫn (vùng bôi đen) trên đồ thị McCabe - 
Thiele (hình 5.6). Trạng thái của pha hơi sẽ được thể hiện bằng giao điểm của đường làm việc với đường 
bão hòa vì vậy pha hơi sẽ giầu cấu tử butanol. Sau khi ngưng tụ trạng thái của hỗn hợp lỏng sẽ được thể 
hiện bằng một điểm nằm trong vùng không tan lắn. 

Hai pha lỏng sẽ được tách trong thiết bị lắng - phân lớp thành pha lỏng giàu cấu tử nước 
(được cho hồi lưu về tháp) và pha lỏng giàu cấu tử butanol sẽ được lấy ra làm hỗn hợp đỉnh. Như 
vậy sản phẩm đỉnh sẽ có nồng độ không đổi trong suốt quá trình chưng luyện. 

Lưu lượng đòng sản phẩm đỉnh Ð và dòng lỏng hồi lưu L phụ thuộc vào nồng độ pha hơi trên 
đỉnh tháp. Tại thời điểm bắt đầu, hệ số góc của đường làm việc sẽ nhỏ và nồng độ của dòng hơi trên 
đỉnh tháp sẽ cao (hình 5.6). Khi đó lưu lượng dòng sản phẩm đỉnh D sẽ lớn và lưu lượng dòng lỏng hồi 
lưu E sẽ nhỏ (do Ð + š = const). Tại thời điểm cuối của quá trình chỉ số hồi lưu Rạ sẽ tăng cao hơn và 
nổng độ của dòng hơi trên đỉnh tháp sẽ nhỏ hơn. Dòng lỏng tạo thành sau ngưng tụ hơi sẽ có nồng độ 
nằm ngay sát biên giới bên trái của vùng không tan lẫn. Vì vậy, theo nguyên tắc đòn bẩy lưu lượng dòng 
sản phẩm đỉnh D sẽ nhỏ hơn và lưu lượng dòng lông hồi lưu sẽ lớn hơn. Như vậy, chưng luyện gián 
đoạn với nỗng độ sản phẩm đỉnh xp = const và với chỉ số hồi lưu thay đổi trong trường hợp này sẽ tự 
đông được thiết lập mà không cẩn có tác động từ bên ngoài. 


5.1.3, Chưng luyện gián đoạn với năng lượng tiêu tốn nhỏ nhất 

Chưng luyện gián đoạn có thể thực hiện theo hai phương án như trên (Với xu = const và 
R¿ = const) nhưng để đạt được cùng một nồng độ và lượng sản phẩm như nhau thì lượng nhiệt Q cần 
cấp cho quá trình sẽ phải khác nhau. Thông thường, phương án chưng luyện gián đoạn với nồng độ sản 
phẩm đỉnh không đổi xp = const cần năng lượng tiêu tốn nhỏ hơn. Tuy nhiên, ở chế độ năng lượng tối 
ưu, nỗng độ hỗn hợp đỉnh sẽ giảm đều đặn và chỉ số hồi lưu phải tăng đều đặn. Để thiết lập quan hệ 
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giữa chỉ số hồi lưu Rạ, nồng độ hỗn hợp đỉnh xo và nồng độ hỗn hợp trong bình chưng #a có thể sử dụng 
nguyên lý cực đại của Pontryagin [ Pontryagin và cộng sự, 1962]. 

Cơ sở của nguyên lý cực đại của Pontryagin chính là hệ phương trình vi phân mô tả sự phụ thuộc 
của các biến trạng thái của quá trình vào thời gian. Nguyên lý cực đại này về bản chất là sự khái quát các 
phương trình Lagrange áp dụng cho các hệ dễ mô tả các hành vi động của các hệ động học [D'souza và 
Garg, 1984]. Các phương trình Lagrange được hình thành từ các phương trình vi phân chuyển động _ 


và được thiết lập bằng cách lấy đạo hàm riêng của năng lượng tổng E theo mômen m: 
đz ÔE 
ảr ôm 
Sự phụ thuộc của mômen ?m vào thời gian lại sẽ nhận được bằng cách lấy đạo hàm riêng năng 
lượng tổng E theo tọa độ Z: 


(5.25) 


ẩm _ ỐE (5.26) 
dc Ôz 


Các phương trình (5.25) và (5.26) là các đặc trưng cơ bản của các hàm thế năng. Năng lượng 
E của hệ động học chỉ là một ví dụ của hàm thế năng. 

Để xác định hàm thế năng của các hệ không phải là hệ động học, Pontryagin đã bắt đầu bằng các 
phương trình vi phân mô tả sự phụ thuộc vào thời gian của các biến của quá trình, và trên cơ sở đó ông 
đã đưa ra các hàm thế năng mới - hàm Hamilton ?ï. Hàm H biểu diễn động lực toàn phần cho một quá 
trình không ổn định. Tương tự như năng lượng E trong các hệ động học, hàm H phải lấy giá trị không 
đổi trong suốt thời gian điển ra quá trình. Khi giá trị của H càng cao thì tốc độ của quá trình sẽ càng lớn. 
Tại thời điểm đầu nếu chọn giá trị Huz„ cực đại thì sự thay đổi của các biến theo thời gian sẽ là tối ưu. 

Ấp dụng nguyên lý cực đại của Pontryagin cho chưng luyện gián đoạn được bắt đầu bằng mô tả 
bản chất vật lý của hành ví của trạng thái không ổn định. Lượng chất lỏng trong bình chưng đB thay đổi 
sau khoảng thời gian đr theo phương trình cân bằng vật chất sẽ có dạng: 

dB — G 
đức  R+I 

Ở đây: G - Lưu lượng đòng hơi được tạo ra bằng cấp nhiệt cho bình chưng và chấp nhận giả thiết 
G = const. 

Phương trình cân bằng vật chất theo cấu tử sẽ có dạng tương tự phương trình Rayleigh: 


(5.27) 


LG... (5.28) 
B_ xp~*p 
Ở đây: xạ ~ nồng độ của cấu tử trong bình chưng tại thời điểm r. 
Kết hợp hai phương trình (5.27) và (5.28) rút ra được: 
Xp —G 
——=——|*,,—*# 5.29 
đr TPnYTA p2) Môn) 
Từ các phương trình (5.27) và (5.29) rút ra được hàm Hamilton: 
= K 
= m12——(*Xn—*;Ì# (5.30) 
R.+L ` (R MT) b~3p)*f; 
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Hàm H và các thông số Z sẽ tương tự như năng lượng E và mômen m của các hệ động học. Như 


vậy đạo hàm S và k2 cÃ cho biết sự phụ thuộc của các biến B và x; của chưng luyện gián đoạn vào 
2 


1 
thời gian (xem phương trình (5.28) và (5.29)). 
Phương trình biểu điễn quan hệ sự phụ thuộc của Z và Z¿ vào thời gian, theo phương trình 


(5.26), sẽ nhận được từ các đạo hàm riêng Sni và KẾ: 
8B ô*p 

đz, -G 

—+L=—————.{x,, T—x, Ì7. (5.31) 
PT TPTY-Ah àc 

và 

đm, G Ôxp 

——~=———Ì —--Ì |. 5.32 
ẩr mi ý Kiều) 


Thông thường để lấy tích phân hệ phương trình (5.27), (5.29), (5.31) và (5.32) phải dùng các 
phương pháp tính (ví dụ như dùng phương pháp Simpson hoặc phương pháp Runge- Kutta). 

Tại từng bước thời gian đr giá trị của hàm Hamilton được coi là không đổi. Khi các biến B, 
#z, 7, 7 thay đối thì hàm H chỉ có thể bằng hằng số nếu chỉ số hồi lưu R„ phụ thuộc vào thời 
gian. Ví dụ, nếu tại thời điểm đầu, chỉ số hồi lưu chọn sao cho hàm Hamilton đạt giá trị cực đại, 
thì khi đó thay đối tối ưu theo thời gian của các biến của quá trình đã được xác định. Vì vậy thay 
đổi thực tế của chỉ số hồi lưu theo thời gian sẽ thể hiện chiến lược thay đổi tối ưu của chỉ số hồi 
lưu theo thời gian. 

Khi tiến hành quá trình với năng lượng vào không đổi (Q = const) thì tối ưu theo thời gian cũng 
sẽ thể hiện chiến lược chưng luyện gián đoạn với năng lượng tiêu tốn nhỏ nhất. 

Để lấy tích phân bằng các phương pháp tính cần phải chọn các giá trị đầu của các thông số Z và 
7. Giá trị đầu của z; có thể chọn bằng 1 mà sẽ không thu hẹp khoảng nghiệm. Trong khi đó giá trị của 
7 phải âm. Do số hạng (xp - x;) cũng là hàm số của chỉ số hồi lưu R¿ nên hàm Hamiiton H = ƒ (R¿) sẽ có 
cực đại. Thông thường giá trị của Z¡ tăng đều đặn theo thời gian, còn Zz sẽ có điểm cực đại. 

Tích phân bằng phương pháp tính được bắt đầu bằng giá trị R¿ sao cho hàm Hamilton đạt giá trị 
cực đại. Sau đó cho từng bước thời gian đr, chỉ số hồi lưu R¿ ứng với giá trị cực đại của hàm H phải được 
xác định. Giá trị của hàm 1ï phải không đổi trong suốt quá trình chưng cất. Nếu các giá trị cuối cùng 
của xạc và 8c không thỏa mãn phương trình cân bằng vật chất thì giá trị chọn lúc đầu của zø là sai và cần 
phải chọn lại, sau đó lặp lại thủ tục trên. Nghiệm sẽ tìm được sau một số lần tính lặp. Để kết thúc quá 
trình tính lặp nhầm tìm tối ưu theo thời gian và theo năng lượng, sự không thay đổi giá trị của hàm 
Hamiiton H tại lần tính lặp cuối thường được chọn làm tiêu chuẩn dừng quá trình tính toán. 


Hình 5.7 biểu diễn sự phụ thuộc của chỉ số hồi lưu tối ưu Rưạ, vào lượng hỗn hợp đỉnh _ 


[Robinson, 1969], 
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Hình 8.7. Sự phụ thuộc của chỉ số hồi lưu R. vào lượng hỗn hợp đỉnh E : 


Sự thay đổi tôi ưu của chỉ só hồi lưu nằm giữa hai trường hợp R‹ = consf và xp = const 


Chỉ số hồi lưu Ru„;; tắng đều đặn trong suốt quá trình chưng cất. Tuy nhiên, ở đây chỉ số hồi lưu 
không tăng nhanh như trong trường hợp chưng luyện gián đoạn với xp = const. Tại thời điểm bắt đấu, 
chỉ số hồi lưu Ruap: nhỏ hơn so với trường hợp R¿ = const, vì vậy năng lượng tiêu tốn sẽ nhỏ hơn sơ với 
trường hợp Â¿ = const. Năng lượng tiết kiệm được có thể đạt tới 15% {Coward, 1967] và phương án thay 
đổi chỉ số hồi lưu Ruop( chỉ gặp khó khăn trong một số trường hợp đặc biệt. Trong trường hợp cẩn có sản 
phẩm có độ sạch cao, thì chỉ có phương án xp = const là thích hợp. 

Tích phân các phương trình (5.27), (5.29), (5.31) và (5.32) bằng phương pháp số sẽ gặp nhiều 


ôx 
phiển hà vì cần phải thiết lập được quan hệ giữa các số hạng (xp — xạ) và 2x. Đẳng cách tính từ đĩa 
B 


sang đĩa. Hơn thế nữa, để tìm được giá trị chỉ số hồi lưu R¿ sao cho hàm Hamilton H đạt giá trị cực đại 
cần rất nhiều thời gian tính toán, vì cực đại của hàm H thường đạt được trong một khoảng thời gian 
nhất định (chứ không phải tại một giá trị thời gian z nào đó) và thậm chí trong một số trường hợp cực 
đại nói chung không tổn tại. 


5.1.3.1. Ảnh hưởng của số bậc cân bằng n đến hàm Hamilton H 

Cơ sở để xác định chiến lược thay đổi chỉ số hổi lưu tối ưu trong chưng luyện gián đoạn bằng 
nguyên lý cực đại Pontryagin chính là sự tồn tại cực đại của hàm Hamiilton theo biến là chỉ số hổi lưu 
R¿. Tuy nhiên, cực đại trên sẽ không tổn tại nếu số bậc cân bằng nhỏ (khoảng từ 2 đến 8 bậc tùy thuộc 
vào cân bằng pha lỏng - hơi). Điểu này sẽ được làm sáng tỏ trong ví dụ chưng luyện gián đoạn hệ lý 
tưởng sau. Xét hai trường hợp giới hạn: khi #—> œ và khí ø = 1. Nếu số bậc cân bằng lớn (n > 8) thì 
nồng độ hỗn hợp đỉnh sẽ được xác định theo công thức (5.10): 


GŒXp 


Xo= TPTPEIPR „ +1)—Rụ.*p (5.33) 
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Theo công thức này, nồng độ của hỗn hợp đỉnh xp là hàm tuyến tính của chỉ số hồi lưu R¿. Kết 
hợp các phương trình (5.30) và (5.33) sẽ rút ra được hàm Hamilton cho trường hợp n ~> œ : 


© _— ? = —*®— —*n |: 63) 
R,+1 ` B|1+(œ-l)x; 
Như vậy hàm trên có cấu trúc dạng; 
Ñ. ca (5.35) 


R,+1 

Hàm ¡ïj„ sẽ tăng (hoặc giảm) đơn điệu khi chỉ số hối lưu R¿ giảm (hoặc tăng) và sẽ không có cực 

trị. Trong trường hợp này chiến lược thay đổi tối ưu chỉ số hồi lưu R¿ sẽ tương tự như trong trường hợp 

chưng luyện gián đoạn với xp = const. Trong trường hợp ø = 1, thì nồng độ hỗn hợp đỉnh xp luôn ở 

trạng thái cân bằng pha với nồng độ trong bình chưng zs. Vì vậy: 
đ*x; 


".. (5.36) 


Xp 


Như vậy ở đây xp hoàn toàn không phụ thuộc vào chỉ số hồi lưu R¿. 
Đặt phương trình (5.36) vào phương trình (5.30) rút ra được biểu thức của hàm Hamiltan cho 
trường hợp ? = l: 


1 —G Œx : 
H,=——-| -Gz.+——| —————- 5.37 
: mỊ š De ».}»] In) 
Hàm trên có dạng: 
C 
lĩ =—_. 
1 Ra] (5.38) 


Hàm Hamilton tăng (hoặc giảm tùy thuộc dấu của C¡) đơn điệu theo sự thay đối của chỉ số hồi 
lưu R¿ và vì vậy hàm H; không có cực đại. Trong trường hợp này, chiến lược thay đổi tối ưu chỉ số hồi 
lưu tương tự với trường hợp Ñ¿ = const và xo thay đổi, và đây là phương án khả thi duy nhất trong 
trường hợp này. 


6.1.4. So sánh năng lượng tiêu tốn cho các phương án chưng luyện gián đoạn 

So sánh năng lượng tiêu tốn nhỏ nhất cho các phương án chưng luyện khác nhau được thể hiện 
trên hình 5.8. Xét trường hợp khi cần tách hỗn hợp lý tưởng có hệ số bay hơi tương đối ø = 2, nồng độ 
đầu xr = 0,5 và số bậc cân bằng ứ ~> œ . Để so sánh xét cả trường hợp chưng luyện liên tục với: 


Quy; l |#*p l—#p D 
——”=| ——-|—-—+ø-——— |+\|— 
tự H5 l—*g F nh 
Đồ thị trên hình 5.8 chỉ cho thấy tất cả các phương án chưng luyện gián đoạn đều tiêu tốn năng 


lượng cao hơn so với chưng luyện liên tục. Sự khác biệt trên sẽ đặc biệt lớn khi nồng độ của cấu tử có 


nhiệt độ sôi thấp trong bình chưng tiến dần tới không. Tại thời điểm này -= Su và đại lượng ¬ 
_JIẾP # 
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của chưng luyện gián đoạn sẽ tiến tới vô cùng lể —> 2 - Trong khi đó năng lượng tiêu tốn nhỏ nhất 


(Fz) 


của chưng luyện liên tục lại là hàm tuyến tính của đại lượng x¬i quan hệ tuyến tính vẫn đúng ở ngay 


¬.' -.... ““-.-....- : kia£ . rẽ ẽ 
cả tại giá trị —=~— (tương ứng với trường hợp khi nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp trong 
Ä bạ 


bình chưng tiến tới không). Như vậy, chưng luyện gián đoạn sẽ đặc biệt bất lợi khi cần tách tất cả cấu tử 
có nhiệt độ sôi thấp có trong hỗn hợp (có nghĩa là cần tách triệt để cấu tử có nhiệt độ sôi thấp). 


Xom*“ 0. 
Gián đoạn | 


0.2 0.4 


Hình 5.8. So sánh năng lượng tiêu tốn nhỏ nhất cho chưng luyện liên tực 
và gián đoạn khi Rạ = const hoặc xn = const. Trong trường hợp tách tỉnh, chưng luyện liên tục 
có ưu thê vượt trội so với tắt cả các phương án chưng luyện gián đoạn 


-_ f— Chưng luyện liên tục với xp = 0,99; 
2 ~ Chưng luyện liên tục với xo = 0,7. 


5.2. CHƯNG LUYỆN GIÁN ĐOẠN HỖN HỢP BA CÁU TỬ 

Áp dụng phương trình cơ bản của chưng luyện gián đoạn cho hỗn hợp ba cấu tử sẽ được các 
phương trình sau: 

Ä4B__ đu d8__ du (5.40) 
B Xpa—Xp, B_ Xpp—Xny 

Các phương trình trên tương tự với phương trình (2.39) của chưng đơn giản (gián đoạn) nhưng ở 
đây nồng độ của hỗn hợp đỉnh xp; sẽ thay thế cho nồng độ cân bằng %, : 

Trong trường hợp tổng quát, để xác định được nồng độ hỗn hợp đỉnh xp; cẩn phải mô phỏng . 
chính xác tháp chưng luyện (xem phần 3.4). Tuy nhiên, các kết quả của quá trình mô phỏng phiển hà 
này chỉ đáng tin cậy khi lượng lỏng bị giữ lại trong tháp nhỏ hơn nhiều so với lượng lỏng có trong bình 
chưng. Nếu điểu kiện này không thỏa mãn thì cẩn phải tiến hành xây dựng mô phỏng động học của 
tháp (xem phần 5.4). 
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Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp ba hay nhiều cấu tử thường được tiến hành ưu tiên theo phương 
án chỉ số hồi lưu R¿ = const. Tuy nhiên, chưng luyện gián đoạn với nồng độ hỗn hợp đỉnh xp = const 
cho từng chu kỳ cũng vẫn có thể được thực hiện [Block và cộng sự, 1978]. Khi đó, chỉ số hồi lưu phải 
được khống chế rất chặt chẽ trong toàn bộ thời gian tiến hành quá trình. Trong đại đa số các trường 
hợp, phương án chưng luyện này không có được các ưu điểm đủ để bù vào các chi phí cho hệ thống 
phức tạp dùng để khống chế chỉ số hồi lưu. 


5.2.1. Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp không có điểm đẳng phí 
Hình 5.9 biểu diễn kết quả tính chưng luyện gián đoạn hễn hợp ba cấu tử methanol/ethanol/2- 
propanol theo phương trình (6.40). Đồ thị biểu diễn sự phụ thuộc của nồng độ hỗn hợp đỉnh xo, nồng 


độ hỗn hợp đáy xp; vào tỷ số + được thể hiện trên hình 5.9A và 5.9B., Xét trường hợp khi số bậc cân 


bằng lớn (nw = 30), chỉ số hồi lưu lớn (R, = 20) và cấu tử 4 được tách ở dạng tính khiết ở trên đỉnh tháp . 
tại bước đầu tiên của quá trình. Khi đó nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp xz„ trong bình chưng sẽ 
giảm và đồng thời nồng độ của các cấu tử có nhiệt độ sôi cao hơn ở và c sẽ tăng lên. 

Sau khi đã tách hết cấu từ có nhiệt độ sôi thấp a, cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b sẽ là cấu tử dễ 
bay hơi hơn trong bình chưng và kết quả là cấu tử này sẽ được tách ra ở dạng hỗn hợp đỉnh ở bước thứ 


hai của quá trình. Tại thời điểm này lệ =X nồng độ hỗn hợp đỉnh sẽ địch chuyển rõ nét từ xp„ = Ì 
sang xpa = Ô và từ xo; = 0 sang xp› = 1. Khi đó, nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b trong 
bình chưng sẽ giảm dần. Sau khi đã tách hoàn toàn cấu tử b (khi đó ¬ Xp„ + xạ; ), nồng độ xn; sẽ giảm 


rõ rệt xuống đến giá trị không và cấu tử có nhiệt độ sôi cao c tỉnh khiết sẽ được tách ra ở hỗn hợp đỉnh. 

Cả ba cấu tử trong hỗn hợp đầu đều được tách ra ở dạng tinh khiết bằng cách chứa các phân 
đoạn của hỗn hợp đỉnh trong các bình chứa khác nhau. Chiểu rộng của vùng chuyển tiếp giữa các sản 
phẩm đỉnh tính khiết phụ thuộc trước tiên vào chỉ số hồi lưu R¿ và vào số bậc cân bằng ø của tháp. 

Hình 5.9 minh họa rất tốt các kết quả của quá trình chưng luyện gián đoạn. Tuy nhiên, đối với 
hỗn hợp ba cấu tử đồ thị nồng độ của hỗn hợp đỉnh và đáy thể hiện trên đồ thị tam giác sẽ giúp hiếu sâu 
sắc hơn quá trình chưng luyện gián đoạn. 

'Từ các phương trình (5.40) rút ra: 


đxụ, =5 


ạ — Xg, 


ÂXpy  Xpụ —Xpy làm 

Quan hệ tuyến tính trên được biểu diễn bằng đường thẳng trên đồ thị tam giác (hình 5.10). Theo 

phương trình (5.41) nồng độ hỗn hợp đỉnh xp; và hốn hợp đáy x„; phải nằm trên đường tiếp tuyến với 

đường lỏng dư ở trong bình chưng x;i Hành vì này tương tự với đường lông đư trên hình 2.14. Nếu 

tháp thực hiện quá trình tách triệt để (tương ứng với chỉ số hổi lưu cao và số bậc cân bằng lớn), thì nồng 

độ hỗn hợp đỉnh xp; sẽ ở vị trí xa nhất trên đường tiếp tuyến (có nghĩa là nằm trên giao điểm của đường 
tiếp tuyến với cạnh của đồ thị tam giác). 
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Ngược lại, khi cần tách cấu tử z (chẳng hạn) ra khỏi hỗn hợp bằng chưng luyện gián đoạn, thì 
nồng độ x„ của lỏng trong bình chưng sẽ phải thay đổi dọc theo đường thẳng đi qua đỉnh 4. Hướng thay. 
đối xuất phát từ đỉnh a và được chỉ ra bằng mũi tên trên đồ thị 5. I. 


>>.” 


L | | Lư | 
mm 


Xgị 


Hình 5.9. Phân bó nồng độ của các cầu tử trong chưng luyện gián đoạn hỗn hợp ba cầu tử không có điểm 
đẳng phí Methanol/Ethano12— Propanol với chỉ số hồi lưu R, = 20 và só bậc cân bằng n = 30. 


A — Nông độ của các cầu từ trong hỗn hợp đĩnh 
B— Nông độ của các câu từ trong hỗn hợp đáy. 
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Hình 5.10. Ý nghĩa hình học của phương trình (5.41). Nông độ xo; của hỗn hợp đỉnh phải nẦm trên đường 
tiếp tuyên với đường cong thay đôi nông độ xa: của lòng trong bình chưng 


methonol 
q 645 


€ b 
82.3 Xp — 78,3 "0 
2—propanol elhonol 


Hình §.11. Phân bó nông độ của các cầu từ trong chưng luyện gián đoạn hỗn hợp ba cầu tử 
không có điểm đẳng phi MethanoU/Ethanol/2 -- Propanol với chỉ sô hôi lưu R, = 20 
và số bậc cân bằng n = 30 trên đồ thị tam giác 
Sau khi trạng thái của lỏng trong bình chưng zø đạt được vị trí trên cạnh đáy của tam giác (x;„ = 0), 
thì cấu tử bắt đầu tách ra khỏi hỗn hợp và nồng độ của hỗn hợp sẽ thay đổi dọc theo đường thẳng đi 
qua đỉnh b và hướng về phía đình c. Hình 5.9 và 5.11 biểu diễn cùng một quá trình chưng luyện gián 
đoạn hỗn hợp ba cấu tử không có điểm đằng phí (Hỗn hợp Mêtanol - Êtanol - 2 - Propanol). 
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Phân đoạn trung gian nằm trong khoảng hai sản phẩm tỉnh khiết kế tiếp nhau sẽ đặc biệt quan 
trọng đối với quá trình chưng luyện gián đoạn. Lượng của phân đoạn này phụ thuộc vào sự thay đổi 
_ nồng độ của hỗn hợp đỉnh theo thời gian. Ảnh hưởng của chỉ số hồi lưu R¿ tới đường đi của nồng độ 
hỗn hợp đỉnh được thể hiện trên hình 5.12 khi số bậc cân bằng ở đây ø = 10. Rõ ràng là khi chỉ số hồi 
lưu R¿ tăng chất lượng hỗn hợp đỉnh sẽ tăng lên. Khi chỉ số hồi lưu càng lớn thì mức độ tách sẽ càng 
cao, và lượng phân đoạn trung gian tạo thành khi chuyển từ sản phẩm tình khiết này sang sản phẩm 
tỉnh khiết kia sẽ càng nhỏ. 

Hình 5.13 thể hiện ảnh hưởng của số bậc cân bằng n tới chất lượng hỗn hợp đỉnh tại chỉ số hổi 
lưu R, =10. Mức độ tách của hỗn hợp đã được cải thiện đáng kể khi số bậc cân bằng tăng từ 5 lên 10. - 
Khi số bậc ơ tiếp tục tăng từ 10 đến 20 thì ảnh hưởng của nó tới mức độ tách đã giảm đáng kể. Trong 
thực tế, khi số bậc cân bằng ø tăng lên thì lượng lỏng bị giữ lại trong tháp cũng sẽ tăng lên, tuy nhiên ở 
đây đã bỏ qua ảnh hưởng của lượng lỏng này đến quá trình. Cẩn lưu ý là trong đại đa số các trường hợp 
khi lượng lỏng bị giữ lại trong tháp tăng lên, nó sẽ ảnh hưởng xấu tới khả năng tách của tháp chưng 
luyện gián đoạn (xem phẩn 5.4). Như vậy, tăng chỉ số hồi lưu sẽ là phương tiện hiệu quả nhất để cải 
thiện chất lượng sản phẩm trong chưng luyện gián đoạn. 


Ó 0.2 0.4 06 0.8 1 
DƯ — 


với n = 10;........... RL = ð;~—— Rị = 10; —R, = 20 


5.2.2. Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp đẳng phí 

Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp đẳng phí có đường biên giới chưng cất sẽ phức 'ạp hơn. Ví dụ 
xét hệ đẳng phí có đường biên giới chưng cất axêtôn/clorôfoóc/benzen (hình 5.14). Ở đây, đường biên 
giới chưng cất chạy từ đỉnh của cấu tử có nhiệt độ sôi cao (đỉnh c) tới hỗn hợp đẳng phí cực đại hai cấu 
tử và chia hệ thành hai vùng chưng cất. Nếu hỗn hợp đầu F nằm ở vùng chưng cất phía trên, thì cấu tử - 
axêtôn tỉnh khiết có thể tách được ở dạng hỗn hợp đỉnh tại bước tách thứ nhất của chưng luyện gián 
đoạn. Trạng thái của hỗn hợp đáy B sẽ di chuyển trên đường thẳng theo hướng đi từ đỉnh của axêtôn, 
Từ giao điểm của đường thẳng này với đường biên giới chưng cất, nồng độ của axêtôn trong hỗn hợp 
đỉnh sẽ giảm nhanh cho đến khi đạt giá trị tại giao điểm của đường tiếp tuyến với đường biên giới 
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chưng cất (đường tiếp tuyến là đường ---). Ở bước thứ hai của quá trình chưng luyện gián đoạn, 
trạng thái của lỏng trong bình chưng thay đổi dọc theo đường biên giới chưng cất và do độ cong của 
đường biên giới chưng cất nồng độ hỗn hợp đỉnh xoa vẫn tiếp tục giảm nhưng chậm lại (Ewell và 
Welch 1945; Reinders và đe Minjer, 1940]. Hình 5.14B biểu diễn sự phụ thuộc của nồng độ hỗn hợp 


đỉnh xo¡ vào lượng sản phẩm đỉnh = Sự thay đổi nồng độ này chỉ có thể hiểu được với sự hỗ trợ của 


hình 5.14A. 


0.2 NV \ 
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Hình 5.13. Ảnh hưởng của số bậc cân bằng n đến chát lượng của sản phẩm đỉnh 
của tháp tại chỉ só hôi lưu R, = 10 
-...J1 “ỗ; —=—=—-n° 10; —n = 20. 

Hình 5.15A biểu diễn sự thay đổi nồng độ của lỏng trong bình chưng của tháp chưng luyện gián 
đoạn cũng của hệ axêtôn/clorôfoóc/benzen nhưng điểm biểu diễn hỗn hợp đầu F nằm ở vùng chưng cất 
phía dưới. Ở đây cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b được tách đầu tiên ở đạng hỗn hợp đỉnh. Vì vậy, 
trạng thái của lỏng trong bình chưng sẽ di chuyển trên đường thẳng đi qua đỉnh b. Từ giao điểm của 
đường thẳng này với đường biên giới chưng cất cấu tử b tính khiết sẽ không còn được tiếp tục tách. Khi 
đó nồng độ của cấu tử này sẽ giảm nhanh xuống đến giá trị được xác định bởi giao điểm của đường tiếp 
tuyến với đường biên giới chưng cất với cạnh của tam giác (đường ~—-). 

Ở bước thứ hai của quá trình, trạng thái của lỏng ở đáy tháp sẽ thay đổi đọc theo đường biên giới 
chưng cất. Do đường biên giới chưng cất có độ cong nên nồng độ của cấu tử b trong hỗn hợp đỉnh lại 
một lần nữa sẽ tăng lên. 

Hành vi của hệ trong quá trình chưng luyện gián đoạn có thể thấy rõ hơn trên hình 5.15B. Ở 
bước thứ nhất của quá trình chưng luyện gián đoạn, cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b tính khiết sẽ 
được tách ra ở dạng sản phẩm đỉnh. Ở bước thứ hai của quá trình, nổng độ cấu tử b (xp;) sẽ giảm đến 
khoảng 0,7 và sau đó lại tăng. Nổng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a cũng có hành vi tương ứng. 
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Ở giai đoạn ba của quá trình cấu tử c sẽ được tách ra. Như vậy chỉ có cấu tử có nhiệt độ sôi cao c và một phần 
cấu tử được tách ra ở dạng tỉnh khiết. Trong khi đó cấu tử a không thể tách được ở dạng tinh khiết. 

Hệ có điểm đẳng phí cực tiểu cũng có hành vi tương tự. Tuy nhiên, trong trường hợp này bình 
chưng phải được đặt trên đỉnh của tháp chưng. 


p“ 1 bạ 


Hỗn hợp đỉnh 


Đường biên 
Ở giới chưng cất 


(VVMwvXX 
_ ÁŠ2 ve Cu 
áXXð SA NA 


€ b 
= * Xụ —> 81.2 ˆC 
ben?ene chloroform 


Hình 5.14. Phân bố nồng độ trong tháp chưng luyện gián đoạn hỗn hợp ba cẫu từ Axêtôn/Clorôfoóc/Benzen. 
Điểm biễu diễn hỗn hợp đầu F nằm trong vùng chưng cắt phía trên. 


A ~ Thay đồi trạng thái của hỗn hợp đáy, 
B ~ Sự phụ thuộc của nông độ các cầu tử trong hỗn hợp đỉnh xu vào lượng sản phẩm định 
, 
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HÌnh 8.15. Phân bồ nông độ trong tháp chưng luyện gián đoạn hỗn hợp ba cầu từ Axêtôn/Clorôfoóc/Benzen. 
Điễm biễu diễn hỗn hợp đầu F nằm trong vùng chưng cắt phía dưới. 
A~ Thay đỗi trạng thái của hỗn hợp đáy; 
B~ Sự phụ thuộc của nông độ của các cầu từ trong hỗn hợp đỉnh xu vào lượng sản phẩm đĩnh. 


5,3. CHƯNG LUYỆN GIÁN ĐOẠN HÕN HỢP NHIÊU CÁU TỬ 


Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp nhiều cấu tử cũng tuân theo phương trình Rayleich. Cho cấu tử í 
bất kỳ của hỗn hợp phương trình có dạng: 


đa đ*xp 


(5.42) 
B_ xpiT—#g 


Hệ phương trình trên chỉ có thể giải được bằng các phương pháp số (phương pháp tính). Nồng 
độ của các cấu tử ¡ trong sản phẩm đỉnh xo; tương ứng với nồng độ của các cấu tử này trong hỗn hợp 
đáy xại sẽ xác định được dựa vào mô hình chính xác của tháp chưng luyện (mô hình MESH). 
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Kết quả của việc giải mô hình MESH cho tháp chưng luyện gián đoạn hỗn hợp lý tưởng gồm 4 
cấu tử ở chế độ chỉ số hồi lưu không đổi R¿ = 5 với số đĩa của tháp w = 20 được thể hiện trên hình 5.16. 


Xơi 


0 0.2 9.4 0,6 ‡ 


D/F —P 
Hình 5.16. Chưng luyện gián đoạn hỗn hợp lý tưởng gồm 4 cầu tử với các hệ số bay hơi tương đối 
Øạa = 10, đuạ 2 3 và œ;a 2 2. 

Số đĩa n = 20; Chỉ số hồi lưu R, = 5; Các cầu tử ¡ của hỗn hợp được tánh ở dạng tỉnh khiết ở các giai đoạn kó 
tiếp nhau (nỗng độ của các cầu từ ¡ ở các giai đoạn xu, = 1,0). 

Thay đổi nồng độ của các cấu tử trong sản phẩm đỉnh cho thấy một cách rõ ràng là các cấu tử 
này được tách thành công ở dạng tỉnh khiết bằng phương pháp chưng luyện gián đoạn. Các cấu tử tỉnh 
khiết thu được được đựng trong các bình đựng sản phẩm theo thứ tự hệ số bay hơi tương đối giảm dần 
tại các thời điểm thích hợp. 

Hỗn hợp lỏng trong bình chưng trước tiên bị mất dần cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. Đồng thời 
khi đó nồng độ của các cấu tử có nhiệt độ sôi cao hơn , c và đ sẽ tăng lên. Khi hầu như toàn bộ cấu tử a 
đã được tách thì hỗn hợp lỏng trong bình chưng sẽ bắt đầu giảm nồng độ của cấu tử b và kế đến là cấu 
tử c. Cuối cùng cấu tử đ có nhiệt độ sôi cao nhất sẽ nhận được ở dạng tỉnh khiết ở cả trong lỏng trong 
bình chưng và trong lỏng của sản phẩm đỉnh. 

So sánh các kết quả tách cùng một hỗn hợp trên bằng phương pháp chưng đơn giản và bằng 
phương pháp chưng luyện gián đoạn cho thấy bằng phương pháp chưng luyện gián đoạn hỗn hợp sẽ 
được tách triệt để hơn và độ tỉnh khiết của các phân đoạn sản phẩm sẽ cao hơn. Ngoài ra, nếu tăng số 
đĩa n của tháp chưng luyện và tăng chỉ số hồi lưu R, thì kết quả tách còn được cải thiện hơn nữa. 

Đối với các hỗn hợp rất khó tách có thể áp dụng một chế độ tách đặc biệt để có thể đạt được hiệu 
quả tách cao hơn. Ở chế độ này, lúc đầu tháp được cho làm việc ở chế độ hồi lưu hoàn toàn ( R —y œ) 
trong một khoảng thời gian nhất định. Sau đó một lượng nhỏ hỗn hợp đỉnh được lấy ra. Hai bước tách : 
trên sau đó được lặp đi lặp lại một số lần. Chế độ tách trên cho phép nhận được hỗn hợp đỉnh rất tinh 
khiết nhưng lượng nhiệt tiêu tốn sẽ rất cao. 
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Chế độ làm việc với tiêu tốn năng lượng nhỏ nhất (như trong trường hợp hỗn hợp 2 cấu tử) về 
nguyên tắc cũng có thể được mở rộng cho trường hợp hỗn hợp nhiều cấu tử. Trình tự tính toán cho 
trường hợp này đã được trình bày trong [Robinson, 1969]. Ngoài ra, trong chưng luyện gián đoạn cũng 
có thể tính tới ảnh hưởng của phản ứng hóa học [Reuter et al. 1989]. 

Trong các thuật toán tính chưng luyện gián đoạn hỗn hợp nhiều cấu tử đã chấp nhận một loạt 
các giả thiết để đơn giần hóa phần tính toán. Ví dụ, khi tính toán thường chấp nhận đường làm việc là 
đường thẳng cho mọi trường hợp, nhưng giả thiết này chỉ đúng khi lưu lượng dòng lỏng và dòng hơi đi 
trong tháp là hằng số. 


5.4, ẢNH HƯỞNG CỦA LƯỢNG LỎNG BỊ GIỮ LẠI TRONG THÁP ĐÉN CHƯNG LUYỆN 
GIÀN ĐOẠN 

Trong tháp chưng luyện luôn có một lượng lỏng H; bị giữ lại trong tháp (trên các đĩa hoặc trong 
lớp đệm của tháp). Lượng lỏng này có ảnh hưởng rất lớn đến độ tình khiết và hiệu suất thu được của các 
sản phẩm. Lượng lỏng H; sẽ ảnh hưởng tới hiệu suất thu các sản phẩm vì lượng lỏng này sẽ cản trở việc 
tăng nhanh cũng như giảm nhanh nồng độ của các cấu tử trong hỗn hợp đỉnh. Chính vì vậy khi lượng 
lỏng H; tăng lên, lượng các phân đoạn trung gian không đạt chất lượng về nồng độ cũng sẽ tảng lên. 

Tuy nhiên, ảnh hưởng của lượng lỏng bị giữ lại trong tháp H; tới độ tỉnh khiết của hỗn hợp đỉnh 
không thật rõ ràng. Các thông tin đã được công bố trong các tài liệu là không nhất quán [Mayur et al., 
1971; Stewart et al., 1973; Luyben, 1971]. Một số tác giả lại phát hiện ra là khi lượng lỏng bị giữ lại trong 
tháp H,, tăng lên thì độ tinh khiết của sản phẩm lại có thể được tăng cường [Zuiderweg, 1953]. 

Để có thể nghiên cứu ảnh hưởng của lượng lỏng bị giữ lại trong tháp H, đến chưng luyện gián 
đoạn thì cần phải xét tới hành vi động của tháp. 

Cho tháp chưng luyện gián đoạn các phương trình cơ bản có dạng sau: 

- Phương thình cân bằng vật chất theo cấu tử ¡ (¡ = 1 + k cấu tử): 


dH,,.x, 


Lj tt : 
Ly uy +, á + E2, ~Â by +S,,)*ị ~ẲG +Se¡)y,„ = — (5.43) 
~ Phương trình cân bằng pha lỏng - hơi cho cấu tử ¡ (¡ = I + & cấu tử): 
Mụ TKj,x„=0 với K=ƒ(tsPp Xíp yị) (5.44) 


~ Phương trình tổng nồng độ phần mol của các cấu tử trong pha lỏng và pha hơi: 


k 
2Ù) ~1,0=0 (5.45) 


¿=I 


k 
32,;—1L0=0 (5.46) 


/=l 
~ Phương trình cân bằng nhiệt lượng (cân bằng enthalpy): 


dH 


H,., 
LÊ Nhi Giá-he  .à + hp -(› +8] hụ, -{6, +8 )‡họ, +Q, t=. (5.47) 
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Hệ phương trình trên chỉ khác hệ phương trình viết cho tháp chưng luyện làm việc liên tục (ổn 
định) ở các số hạng bên vế phải của phương trình cân bằng vật chất và cân bảng nhiệt, vì ở chế độ làm . 
việc không ổn định, cả vật chất và nhiệt lượng đều có thể tích tụ ở trong tháp. 

Các phương trình từ (5.43) đến (5.47) tạo thành hệ phương trình phi tuyến hỗn hợp bao gồm cả 
các phương trình vi phân và phương trình đại số. Trong hệ phương trình này, cân bằng vật chất và cân 
bằng nhiệt được thể hiện bằng các phương trình vi phân, còn các quan hệ khác giữa các biến (ví dụ như 
các phương trình cân bằng pha, các phương trình giới hạn về phần mol) lại được mô tả bằng các 
phương trình đại số. Để giải gần đúng hệ phương trình trên, nhiều thuật toán đã được để xuất. Các 
thuật toán này được chia thành hai nhóm. 

Ở nhóm thứ nhất, thường dùng các thuật toán để tích phân chính xác các phương trình vi phân. 
Các phương pháp tích phân được dùng trong nhóm thứ nhất là các phương pháp tính dùng thuật toán 
của Euler [ Luyben, 1971], thuật toán sai phân gần đúng [Meadows, 1963], phương pháp Runge ~ Kutta 
bậc hai [Robinson, 1970], Runge - Kutta bậc bốn, phương pháp Milne bậc năm [Goldman, 1970] và 
phương pháp Hamming bậc nằm [ Keith and Brunet, 1971}. Với tất cả các phương pháp trên, để đạt 
được độ chính xác và độ ổn định của quá trình giải cẩn phải chọn khoảng thời gian đr khá bé. Vì vậy, 
quá trình tính toán cần nhiều thời gian [Sadotomo và Miyahara, 1983]. 

Ở nhóm thứ hai, thường sử dụng các chương trình tính để mô phỏng hành vi ở trạng thái 
không ổn định của tháp chưng luyện bằng một chuỗi của một số lượng hữu hạn các trạng thái ổn 
định trong một khoảng thời gian ngắn. Cho mỗi khoảng thời gian đr nghiệm của hệ sẽ tìm được dựa 
vào mô hình toán của quá trình chưng luyện liên tục nhưng có tính tới lượng chất lỏng bị giữ lại 
trong tháp [Rose ,1979]. 

Hiệu quả của các thuật toán trong trường hợp này cũng tương tự như trong trường hợp giải mô 
hình tháp chưng luyện liên tục và không bị ảnh hưởng bởi thời gian tính tích phân [Galindez và 
Fredenslund, 1988]. Các thuật toán này cho phép giảm đáng kể thời gian tính toán mà không làm giảm 
độ chính xác của nghiệm [Nad và Spiegel, 1987]. 

Hình 5.17 biểu diễn kết quả giải hệ phương trình (5.43) đến (5.47) cho chưng luyện gián đoạn 
hỗn hợp Methanol/Ethanol/2 - Propanol. 

Kết quả được quan tâm trước tiên là ảnh hưởng của lượng lỏng bị giữ lại trong tháp đến thay đổi 
nồng độ của hỗn hợp đỉnh tháp [Block và các cộng sự, 1978]. Nếu lượng lỏng bị giữ lại trong tháp tương 
đối lớn so với lượng lỏng trong bình chưng thì nó sẽ ảnh hưởng bất lợi tới hỗn hợp đỉnh. Lượng lỏng bị 
giữ lại trong tháp sẽ làm giảm tốc độ thay đổi nồng độ trong hỗn hợp đỉnh và vì vậy sẽ cần trở việc nhận 
được các phân đoạn sản phẩm đỉnh có nồng độ cao. 

Tuy nhiên, khi lượng lỏng bị giữ lại trong tháp ở mức độ vừa phải thì việc nhận cấu tử có nhiệt 
độ sôi trung gian (ethanol) sẽ thuận lợi hơn. 
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D/F—t> 


Hình 5.17. Ảnh hưởng của lượng chất lỏng bị giữ lại trong tháp H. (tính bằng phần trăm lượng lỏng trong 
bình chưng) đến thay đỗi nông độ của hỗn hợp đỉnh: .... H, = 20%; =—— HL = 10%; —H, = 0%. 


6.5. CÁC QUÁ TRÌNH TÁCH CÁC HÕN HỢP KHÔNG CÓ ĐIÊỄM ĐĂNG PHÍ BẰNG 
PHƯƠNG PHÁP CHƯNG LUYỆN GIÁN ĐOẠN 


Chưng luyện gián đoạn có ưu điểm nổi bật là có thể tách được hỗn hợp nhiều cấu tử thành các 
cấu tử tỉnh khiết chỉ bằng một tháp duy nhất. Các cấu tử tính khiết có thể lấy ra khỏi tháp chưng luyện ở 
dạng phân đoạn đỉnh theo thứ tự nhiệt độ sôi tảng dần. Tuy nhiên, trong khoảng thời gian ở giữa các 
phân đoạn chỉ chứa các cấu tử tính khiết sẽ là các phân đoạn trung gian chứa không chỉ một cấu tử duy 
nhất. Các phân đoạn trung gian này thường được gọi là các Sỉop cụt hoặc Oƒf cut. Số lượng và nồng độ 
của các phân đoạn trung gian phụ thuộc vào hiệu suất tách và vào lượng chất lỏng bị giữ lại trong tháp 
H. (hình 5.12, 5.13, 5.17). Trong các tháp có hiệu suất tách cao phân đoạn trung gian thường có khối 
lượng nhỏ và hầu như chỉ là các hỗn hợp hai cấu tử (ví dụ như trên hình 5.16). Như vậy, phân đoạn 
trung gian là phân đoạn tiển tỉnh chế và không đáp ứng được các yêu cẩu về tiêu chuẩn của sản phẩm. 
Tuy nhiên, chất lượng của phân đoạn trung gian tốt hơn nhiều so với hỗn hợp đầu. 

Toàn bộ quá trình tách hỗn hợp không có điểm đẳng phí bằng phương pháp chưng luyện gián - 
đoạn bao gồm một đây các chu trình. Mỗi một chu trình có thể chia thành các bước sau: 

— Khởi động ở chế độ hồi lưu hoàn toàn; 

- Lấy cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất 4; 

~ Lấy phân đoạn trung gian a - b (Slop cuÐ); 

— Lấy cấu tử có nhiệt độ sôi thấp sau cấu tử 4: cấu tử ở; 

- Lấy phân đoạn trung gian b - c (Slop cut); 

~ Lấy phân đoạn của cấu tử c; 

—V.V. 

Sự hoạt động của tháp chưng luyện gián đoạn phụ thuộc nhiều vào việc lấy các phân đoạn trung 
gian. Một số chiến lược lấy các phân đoạn trung gian đã được để xuất [Luyben, 1988. Quintero - 
Marmol và Luyben, 1990]. 
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Các chiến lược này bao gồm các kiểu sau đây: tuần hoàn lại toàn bộ các phân đoạn trung gian 
(slop cụt recycling); chưng luyện các phân đoạn trung gian chỉ gồm hai cấu tử đã tích lũy được và tuẩn 
hoàn lại các phân đoạn trung gian vào thời điểm thích hợp. 


8.8.1. Tuần hoàn toàn bộ các phân đoạn trung gian 

Theo phương án chưng luyện này, toàn bộ các phân đoạn trung gian của mẻ chưng luyện trước 
được trộn lại với nhau sau đó đưa về bình chưng để trộn với lượng hỗn hợp đầu của mẻ chưng luyện 
mới. Như vậy so với mẻ chưng luyện trước, mẻ chưng luyện mới này sẽ khác cả về số lượng và về thành 
phần của hỗn hợp trong bình chưng. Chưng luyện gián đoạn theo phương án trên sẽ đạt được trạng thái 
ổn định chỉ sau một vài chu trình nhất định {Chiotti và các cộng sự, 1993]. 

Rõ ràng là phương án chưng luyện gián đoạn ở trên sẽ không phải là phương án hiệu quả nhất vì 
các phân đoạn trung gian có nồng độ cao hơn lại được đem trộn với hỗn hợp đầu của mẻ chưng mới. 
Ngoài ra, khi trộn các phân đoạn trung gian của các hỗn hợp hai cấu tử sẽ được hỗn hợp nhiều cấu tử và 
việc tách hỗn hợp này sẽ gặp nhiều khó khăn và tốn kém hơn so với quá trình tách hỗn hợp bai cấu tử. 
Tuy nhiên, phương án chưng luyện gián đoạn trên lại là phương án đơn giản nhất vì vậy có ứng dụng 
rộng rãi nhất trong thực tế. 


5.6.2. Chưng luyện gián đoạn các hỗn hợp trung gian hai cấu tử 

Theo phương án này các phân đoạn trung gian của cùng các hỗn hợp hai cấu tử a - b, b - c, c ~ d,... 
sẽ được lưu giữ trong các thùng chứa khác nhau và khi lượng các hỗn hợp trung gian này đã tích lũy đủ 
sẽ tiến hành chưng luyện riêng rẽ từng các hỗn hợp trung gian trên. Các hỗn hợp trung gian mới nhận 
được khi chưng luyện gián đoạn các hỗn hợp trung gian của chu trình trước lại sẽ được xử lý tiếp theo 
phương án chưng luyện gián đoạn ở trên. 


5.6.3. Tuần hoàn các phân đoạn trung gian vào thời điểm thích hợp 

Theo phương án này từng phân đoạn trung gian của chu trình chưng luyện gián đoạn trước được 
đưa riêng rẽ vào một đĩa thích hợp của tháp để tiến hành mẻ chưng luyện sau vào một thời điểm thích 
hợp. Ở trường hợp lý tưởng, nồng độ của phân đoạn trung gian được đưa quay về tháp sẽ bằng nồng độ 
của lỏng tại đĩa tiếp nhận phân đoạn trung gian đi vào tháp. Khi đó sẽ tránh được hiện tượng trộn bất 
thuận nghịch (về mặt nhiệt động) của các hỗn hợp. 

Theo một phiên bản của chiến lược chưng luyện gián đoạn trên, phân đoạn trung gian a ~ b sẽ 
được đổ vào thùng chứa lượng lỏng hồi lưu về tháp, còn phân đoạn trung gian b - c sẽ được đưa vào 
tháp ở giai đoạn khởi động của mẻ chưng kế tiếp. 

Mục đích của tất cả các thay đổi trên là để tránh làm tổn hại các hỗn hợp trung gian tiển tỉnh chế 
chỉ gồm hai cấu tử và để tránh việc trộn các phân đoạn có thành phần khác nhau. Tuy nhiên, phương án 
chưng luyện gián đoạn trên đòi hỏi phải có hệ thống khống chế và điều khiển quá trình ở mức độ tương 
đối cao. 
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5.6. CÁC QUÁ TRÌNH TÁCH CÁC HÕN HỢP ĐẲNG PHÍ BẰNG PHƯƠNG PHÁP 
CHƯNG LUYỆN GIÁN ĐOẠN 

Tách hỗn hợp đẳng phí bằng phương pháp chưng luyện thường gặp nhiều khó khăn vì tại điểm 
đẳng phí sự khác nhau về nồng độ của các cấu tử trong pha hơi và trong pha lỏng sẽ bằng không. Khi đó 
sẽ không còn động lực cho quá trình chuyển khối ở trong tháp chưng luyện. 

Để tách các hỗn hợp đẳng phí khi đó cần phải có các quá trình phức tạp hơn. Đặc biệt quan trọng 
và hiệu quả là các quả trình tách hỗn hợp đẳng phí có sử dụng tác nhân tách (tác nhân e). Như sẽ trình 
bày ở phần sau, để tách hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử bằng cách sử dụng tác nhân tách cẩn phải có một 
hệ thống tách gồm hai và thậm chí là ba tháp chưng luyện. 

Khi sử dụng phương pháp tách gián đoạn, các quá trình tách khác nhau chỉ diễn ra trong duy 
nhất một tháp ở các thời điểm khác nhau, Như vậy, dãy các tháp của quá trình liên tục sẽ được thay thế 
bởi dãy các chu trình điễn ra chỉ trong một tháp chưng luyện gián đoạn. Vì vậy, để tách các hỗn hợp 
theo phương thức gián đoạn chỉ cần duy nhất một tháp làm việc ở các điểu kiện khác nhau ở tại các thời 
điểm khác nhau. 

Các quá trình chưng luyện gián đoạn có thể gồm ba loại sau đây: 

- Các quá trình diễn ra trong một vùng chưng cất; 

- Các quá trình điễn ra trong hai vùng chưng cất; 

- Các quá trình kết hợp bao gồm ngoài quá trình chưng luyện còn có các quá trình kết hợp khác 
như quá trình lắng phân lớp lỏng ~ lỏng, quá trình hấp thụ, quá trình nhả, quá trình trích ly, quá trình 
hấp phụ và quá trình màng... 


5.6.1. Các quá trình tách trong một vùng chưng cắt 

Loại các quá trình này được Doherty và các cộng sự và một số tác giả khác quan tâm nghiên cứu 
[Bernot và các cộng sự, 1991]. Hỗn hợp đầu có thể tạo thành hỗn hợp đẳng phí cực tiểu hoặc cực đại hai 
cấu tử. Tác nhân tách e dùng để tách hỗn hợp phải chọn sao để cả hai sản phẩm a và b đều phải nằm 
trong cùng một vùng chưng cất. Điểu kiện này sẽ dễ dàng được thỏa mãn nếu như nhiệt độ sôi của tác 
nhân tách e nằm giữa nhiệt độ sôi của các cấu tử a và b có trong hỗn hợp. Một khả năng khác cũng có 
thể được chọn khi tác nhân tách e hoặc tạo thành với cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a hỗn hợp đẳng phí cực 
đại có nhiệt độ sôi trung gian, hoặc tạo thành với cấu tử có nhiệt độ sôi cao b hỗn hợp đắng phí cực tiểu 
có nhiệt độ sôi trung gian (xem bảng 4.6). 

Hình 5.18 biểu diễn quá trình tách cho trường hợp các cấu tử a và b tạo thành hỗn hợp đẳng phí 
cực đại, Hỗn hợp đầu F của hai cấu tử a và b được đưa vào bình chưng cùng với tác nhân tách e. Từ hỗn 
hợp tạo thành (B1), cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất 4 sẽ được tách ra ở đạng tỉnh khiết (phân đoạn D1 
ở trên đỉnh tháp). 

Trong quá trình tiến hành chưng luyện, hỗn hợp lỏng trong bình chưng sẽ giảm dần nồng độ của 
cấu tử a, vì vậy trạng thái của lông trong bình chưng sẽ dịch chuyển trên đường thẳng từ điểm B1ø đến 
điểm B1ø. Khi toàn bộ cấu tử dễ bay hơi a đã được tách khỏi hỗn hợp thì cấu tử có nhiệt độ sôi trung 
gian e sẽ tạo thành hỗn hợp đỉnh D2 (đây là giai đoạn hai của toàn bộ chu trình). Trạng thái của lỏng 
trong bình chưng (điểm B2) sẽ dịch chuyển trên cạnh đáy của tam giác về phía đỉnh b. Khi tác nhân tách 
e đã được tách hoàn toàn ra khỏi hỗn hợp thì cấu tử có nhiệt độ sôi cao b sẽ còn lại trong bình chưng. 
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sau khi lấy ra khỏi bình chưng phân đoạn đáy B2ø thì một chu trình mới của quá trình chưng luyện 
gián đoạn lại được bắt đầu. 


Hình 5.18. Quá trình chưng luyện gián đoạn hỗn hợp hai cấu từ a ~ b tạo hỗn hợp đẳng phí 
cực đại bằng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian. 


A = Thứ tự tách; B = Thay đỗi nỗng độ của lỏng trong bình chưng. 

Tương tự, quá trình tách hỗn hợp hai cấu tử có điểm đẳng phí cực tiểu bằng phương pháp chưng 
luyện gián đoạn có sử dụng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian được thể hiện trên hình 5.19. 

Trong trường hợp này bình chưng phải được đặt trên đỉnh tháp (ở đây tháp chính là đoạn 
chưng). Tại thời điểm bắt đầu quá trình, hỗn hợp đầu Ƒ được trộn với tác nhân tách e để tạo được hỗn 
hợp D1„. Khi tiến hành chưng cất, cấu tử có nhiệt độ sôi cao b sẽ được tách ra ở dạng hỗn hợp đáy B1 
(giai đoạn đầu của chu trình tách). Khi cấu tử b đã được tách hoàn toàn ra khỏi hỗn hợp thì cấu tử e (tác 
nhân tách) bắt đầu được lấy ra ở dạng hỗn hợp đáy B2 (giai đoạn hai của chu trình tách). Cuối cùng, khi 
toàn bộ cấu tử e đã được tách thì cấu tử z tỉnh khiết sẽ còn lại trong bình đựng lỏng, 

Các quá trình chưng luyện gián đoạn biểu diễn trên các hình 5.18 và 5.19 có thể kết hợp lại trong 
sơ đồ có bình chứa ở giữa tháp (hình 5.20). Ở đây, tháp gồm có đoạn luyện và đoạn chưng và cả hai cấu 
tử có nhiệt độ sôi thấp a và cấu tử có nhiệt độ sôi cao b được tách đồng thời từ hỗn hợp. 
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Hình 5.19. Quá trình chưng luyện gián đoạn hỗn hợp hai cầu tử a ¬ b tạo hỗn hợp đẳng phi cực tiễu 
bằng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian. Bình đựng lỏng phải được đặt trên đỉnh tháp. 


A — Thứ tự tách; B — Thay đỗi nông độ của lòng trong bình chứa đĩnh tháp. 


Trong quá trình làm việc, nồng độ của lồng trong bình ở giữa tháp thay đổi theo đường thẳng 
hướng về đỉnh của tác nhân e của đổ thị tam giác từ điểm Mạ đến điểm M„. Như vậy, tác nhân tách e sẽ 
tích tụ lại trong bình ở giữa tháp và ở mẻ chưng luyện tiếp theo hỗn hợp đầu F sẽ được đưa trực tiếp vào 
bình ở giữa tháp (đã có sẵn tác nhân tách e trong đó) và không cẩn phải xử lý tác nhân tách như trong 
các trường hợp đã xét ở trên. ì 

Loại các quá trình tách đã xét ở trên dùng để tách các hỗn hợp đẳng phí rất đơn giản và rất đẹp. 
Tuy nhiên, áp dụng các quá trình này trong thực tế rất ít khi khả thì vì khó chọn được tác nhân tách e có 
nhiệt độ sôi trung gian. Sở dĩ khó chọn được tác nhân tách e có nhiệt độ sôi trung gian vì phần lớn các 
hỗn hợp đẳng phí được tạo thành bởi các cấu tử có nhiệt độ sôi gần nhau, vì vậy sẽ rất khó và thậm chí 
không thể tìm được tác nhân tách có nhiệt độ sôi trung gian. Các sơ đồ chưng luyện gián đoạn thể hiện 
trên hình 5.18 và 5.20 chỉ có thể áp dụng để tách hỗn hợp a - Ð có nhiệt độ sôi rất khác nhau. 
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Hình 5.20, Quá trình chưng luyện gián đoạn dùng đề tách hỗn hợp đẳng phí hai cầu tử 
bằng tác nhân tách e trong sơ đồ có bình chứa ở giữa tháp 


Hình 5.21. Quá trình chưng luyện gián đoạn dùng đễ tách hỗn hợp đẳng phí cực đại 
với tác nhân tách e có nhiệt độ sôi cao 
A — Chu trình tách đây đù; B — Biểu diễn thay đỗi nông độ của lỗng trong bình chưng trên đồ thị tam giác. 
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5.6.2. Các quá trình tách trong hai vùng chưng cắt 

Cho loại các quá trình này đường biên giới chưng cất hoặc bắt đầu, hoặc kết thúc tại điểm đẳng 
phí hai cấu tử a - b. Như vậy, đo có đường biên giới chưng cất nên hai cấu tử 4 và ở sẽ nằm ở hai vùng 
chưng cất khác nhau nhưng liển kể nhau. 

Để chọn tác nhân tách e phải dựa vào các chỉ tiêu đã trình bày chỉ tiết trong phần 4.6. Trong 
trường hợp hỗn hợp đẳng phí cực tiểu, tác nhân tách phải có nhiệt độ sôi thấp nhất hoặc phải tạo thành 
đẳng phí cực tiểu hai cấu tử có nhiệt độ sôi thấp. Trong trường hợp đằng phí cực đại, tác nhân tách phải 
có nhiệt độ sôi cao hoặc phải tạo hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử cực đại (xem bảng 4.7). 

Quá trình tách hỗn hợp đẳng phí a - b cực đại với sự trợ giúp của tác nhân tách e có nhiệt độ sôi 
cao được thể hiện trên hình 5.21 [Duessel và Stichlmair, 1995]. Ở đây, đường biên giới chưng cất chạy 
từ đỉnh e đến điểm đẳng phí a - b. Đường biên giới chưng cất sẽ chia đồ thị tam giác thành hai vùng 
chưng cất và các cấu tử ø, nằm ở hai vùng chưng cất khác nhau. 

Trong sơ đồ hệ thống chưng luyện gián đoạn này có một tháp chưng luyện (chỉ có đoạn luyện) và 
cấn có hai bình ở dưới đáy tháp. Toàn bộ chu trình chưng luyện gián đoạn sẽ bao gồm ba phần. Khi bắt 
đầu phần một của chu trình, hỗn hợp đầu #Ƒ sẽ được trộn với phần lỏng dư B2„ và B3„ của chu trình 
trước ở trong bình chưng. Điểm biểu diễn của hỗn hợp sau trộn B1„ sẽ nằm trong vùng chưng cất về 
phía cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất a và vì vậy khi tiến hành chưng cất cấu tử a tính khiết sẽ được tách 
ra ở dạng sản phẩm đỉnh DI của tháp, Khi đó nồng độ của lỏng trong bình chưng sẽ thay đổi từ điểm 
B1z đến điểm B1¿ Tất cả các điểm biểu diễn trạng thái của lỏng đều nằm trên đường thẳng D1 - BI1z- 
B1¿ Phần một của chu trình chưng luyện gián đoạn sẽ kết thúc khi trạng thái B1„ của lỏng trong bình 
chưng sẽ nằm trên đường biên giới chưng cất, 

Trong phần hai (giai đoạn hai) của chư trình, trạng thái của lỏng trong bình chưng dịch chuyển 
dọc theo đường biên giới chưng cất từ điểm B2„ đến điểm B2„ Điểm biểu diễn phân đoạn đỉnh sẽ nằm 
trên đường tiếp tuyến với đường biên giới chưng cất tại điểm B2 - điểm biểu diễn trạng thái của lỏng 
trong bình chưng tại thời điểm đang xét. Khi mức độ tách cao thì điểm biểu diễn trạng thái của hỗn hợp 
đỉnh sẽ là giao điểm của đường tiếp tuyến với đường biên giới chưng cất với cạnh bên phải của đồ thị 
tam giác (hình 5.21B). Như vậy sẽ không có cấu tử tinh khiết nào được tách trong phần hai của chủ 
trình chưng luyện gián đoạn và vì vậy hỗn hợp đỉnh D2 phải được thu gom trong bình chứa V- 2. Theo 
cân bằng vật chất của phần hai của chu trình, thì điểm biểu diễn trạng thái của hỗn hợp đỉnh D2 phải 
nằm trên đường thẳng đi qua các điểm B2„ và B2„ (đường .... trên hình 5.21B). Ở vào thời điểm cuối 
của phần hai (giai đoạn hai) phân đoạn B2„ giàu cấu tử e (tác nhân tách) sẽ ở lại trong bình V ~ 1. 

Trong phần ba (giai đoạn ba) của chu trình chưng cất, lỏng trong bình V ~ 2 được đun bay hơi và 
cấu tử b tính khiết được tách ra ở dạng phân đoạn đỉnh của tháp chưng luyện. Trạng thái của lỏng B3 
trong bình sẽ dịch chuyển từ điểm B3„ đến điểm B3„ (điểm đẳng phí). Ở cuối giai đoạn ba của chu trình 
chưng luyện phân đoạn B3„ sẽ được bơm từ bình V- 2 sang bình V — ¡ và được trộn với phần lỏng dư 
B22 của giai đoạn hai và sau đó sẽ đưa hỗn hợp đầu E vào bình V - 1 để bát đầu chu trình chưng luyện 
mới. 

Một quá trình tương tự như trên sẽ cho phép tách được hỗn hợp đẳng phí cực tiểu hai cấu tử. . 
Trong trường hợp này hai bình V - 1 và V ~ 2 sẽ được đặt trên đỉnh tháp và tháp sẽ đóng vai trỏ của 
đoạn chưng (xem hình 5.22). Khi bất đầu tiến hành chu trình chưng luyện gián đoạn, hỗn hợp đầu F 
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dược trộn với phần lỏng dư D22¿ của giai đoạn hai (trong đó hầu như chỉ có tác nhân tách e) và với phần 
lỏng dư D34 của giai đoạn ba (= hỗn hợp đẳng phí hai cấu tử) của chu trình trước để được hỗn hợp 
Di¿ Điểm biểu diễn I)1„ này nằm trong vùng chưng cất cho phép tách cấu tử có nhiệt độ sôi cao b ở 
dạng hỗn hợp đáy. Trong quá trình chưng luyện) điểm DI biểu diễn trạng thái của lỏng trong bình V ~ 
1 sẽ dịch chuyển trên một đường thẳng từ điểm D1 „ đến điểm D1 „ 


BỊ 


Hình 5.22. Quá trình chưng luyện gián đoạn dùng để tách hỗn hợp đẳng phí cực tiểu hai cầu từ 
bằng tác nhân tách e có nhiệt độ sôi thấp. 


A — Chu trình tách đây đủ; 
B~ Biểu diễn thay đôi nỗng độ của lòng trong bình trên đồ thị tam giác. 

Trong giai đoạn hai của chu trình, trạng thái của lỏng trong bình V - 1 sẽ địch chuyển trên 
đường biên giới chưng cất từ điểm D2¿ đến điểm D2„ và hỗn hợp hai cấu tử B2 được lấy ra ở đáy tháp 
sẽ nằm ở vùng chưng cất phía bên kia đường biên giới chưng cất. Phân đoạn B2 sẽ được lưu trữ trong 
bình V - 2 và sẽ được tách trong giai đoạn ba của chu trình thành cấu tử a tỉnh khiết và phân đoạn D3 

Quá trình này rất giống với quá trình liên tục được biểu diễn trên hình 4.37. Ở đây cũng cần phải 
có ba bước tách. Nếu ở quá trình chưng luyện liên tục các bước tách được thực hiện đồng thời trong các 
tháp khác nhau, thì ở quá trình chưng luyện gián đoạn các bước tách lại được thực hiện chỉ trong một 
tháp nhưng ở ba chu kỳ khác nhau. 
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5.6.3. Đơn giản hóa quá trình tách hỗn hợp đẳng phí 

Các quá trình biểu diễn trên các hình 5.21 và 5.22 đều bao gồm ba bước tách được thực hiện 
trong cùng một tháp vào các chu kỳ khác nhau. Đối với một số trường hợp đặc biệt, quá trình chưng 
luyện gián đoạn có thể được đơn giản hóa. Các phương pháp dùng để đơn giản hóa quá trình chưng 
luyện gián đoạn cũng tương tự như trong trường hợp chưng luyện liên tục (xem phần 4.6.2.3). Các điểu 
kiện tiên quyết để có thể đơn giản hóa được quá trình tách đã được đề cập chí tiết trong phần nêu trên. 


= †bqr 


là 
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Hình 5.23. Quá trình chưng luyện gián đoạn dùng đã tách hỗn hợp HCI— H;:O 
có điểm đẳng phí cực đại bằng tác nhân tách H;SO,. 
A ~ Trình tự tách; 
B ~ Biễu diễn thay đồi của lòng trong bình chưng. 


Một ví dụ có ý nghĩa rất quan trọng trong công nghiệp: đó là quá trình tách hỗn hợp HCI - H;O 
có điểm đẳng phí cực đại. Tác nhân tách hợp lý trong trường hợp này được chọn là axít sưnphuarÍc với 
nồng độ của axít hiệu quả cho quá trình tách khoảng 75% khối lượng. Hỗn hợp đầu F được đưa vào 
bình chưng trong đó đã có chứa tác nhân tách H;SO,. Lượng axít này chính là lượng lông dư của chu 
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trình chưng luyện gián đoạn trước (hình 5.23). Sau khi trộn hỗn hợp trong bình chưng sẽ có điểm biểu 
diễn là B1„. Điểm này nằm trong vùng chưng cất để từ đó có thể tách được HCI ở đạng phân đoạn đỉnh 
tháp. Trong quá trình tiến hành chưng luyện gián đoạn, trạng thái của lỏng trong bình chưng (điểm B1) 
dịch chuyển từ điểm B1„ đến điểm B1„ Phân đoạn đáy BI„ hầu như không chứa HCI vì đường biên 
giới chưng cất nằm ngay sát cạnh đáy của giản đổ tam giác. Khi thực hiện giai đoạn hai của quá trình 
chưng luyện gián đoạn, nước được tách ra ở dạng phân đoạn đỉnh. Chu trình chưng luyện sẽ kết thúc 
khi trạng thái của lỏng trong bình chưng (điểm B1„) đạt được nồng độ của axít sunphuaríc đủ để dùng 
làm tác nhân tách. Như vậy ở đây chu trình chưng luyện gián đoạn chỉ bao gồm hai giai đoạn tách. 

Phương án rất hiệu quả của quá trình tách đã được đơn giản hóa này thường được áp dụng trong 
thực tế. Phương án này chỉ có nhược điểm duy nhất là lượng tác nhân tách cần cho quá trình là khá lớn. 
Tuy nhiên, lượng tác nhân tách này sẽ vẫn còn lại trong bình chưng và sẽ lại được dùng để tách hỗn hợp 
đẳng phí thành hai cấu tử tinh khiết trong các chu trình sau. Như vậy, quá trình này được tiến hành 
tương tự như quá trình tách hỗn hợp không có điểm đẳng phí. 


5.6.4. Các quá trình kết hợp 

Đơn giản hóa quá trình chưng luyện gián đoạn hỗn hợp đằng phí thường được thực hiện bằng 
cách thay thế một trong các giai đoạn chưng cất bằng một quá trình không phải là chưng cất. Một số ví 
dụ về các quá trình kết hợp chưng cất với các quá trình khác đã được trình bày trong phần 4.6.3 của các 
quá trình tách liên tục. Trong phần này sẽ chỉ để cập tới một số ứng dụng của các quá trình kết hợp khi 
sử dụng quá trình chưng luyện gián đoạn. 


5.8.4.1. Chưng luyện đẳng phí gián đoạn 

Một ví dụ rất hay của quá trình kết hợp sử dụng chưng luyện gián đoạn là quá trình tách hỗn hợp 
đẳng phí êtanol - nước bằng tác nhân tôluen. Loại quá trình này được gợi là các quá trình chưng luyện 
đẳng phí. Tất cả các đặc điểm chính của hệ êtanol - nước đã được trình bày trong phần 4.6.3. . 

Trong khi sơ đổ quá trình kết hợp làm việc liên tục (hình 4.45) dùng để tách hỗn hợp êtanol ~ 
nước bằng tác nhân tôluen bao gồm hai tháp chưng cất và một thiết bị lắng phân lớp lỏng ~ lỏng thì quá 
trình kết hợp làm việc gián đoạn sẽ bao gồm các chu trình tách. Mỗi một chu trình sẽ bao gồm hai bước 
tách bằng chưng cất và một bước lắng phân lớp lỏng - lỏng. Trong trường hợp này, quá trình tách sẽ 
gồm các chu kỳ tách kế tiếp nhau thay cho các thiết bị (các tháp và thiết bị lắng phân lớp lỏng - lỏng) 
nối tiếp nhau như trong quá trình làm việc liên tục. 

Ở phần thứ nhất của chu trình (hình 5.24), hỗn hợp êtanol - nước và phân đoạn SI được đưa vào 
bình V ~ 1 đặt ở trên đinh của tháp. Hỗn hợp DI1z„ nhận được sau khi trộn trong bình V ~ 1 sẽ có điểm 
biểu diễn trên đồ thị tam giác ở vùng chưng cất có thể tách được nước tinh khiết ở đáy tháp (tháp làm 
nhiệm vụ của đoạn chưng). Trong quá trình chưng cất, trạng thái D1 của lỏng trong bình V - 1 sẽ dịch 
chuyển trên đường thẳng từ điểm D1„ đến điểm D,ø (điểm này nằm ngay sát bên đường biên giới 
chưng cất) 

Ở thời điểm bắt đầu phần hai của chu trình tách, lượng lỏng còn tổn lại D1, trong bình V - 1 của 
phần thứ nhất, được đưa sang bình V - 2 để trộn với phân đoạn S2 và tạo thành phân đoạn B2z. Hỗn 
hợp này được tách bằng chưng cất trong tháp (tháp làm nhiệm vụ của đoạn luyện) để được hỗn hợp 
đỉnh D2 là hỗn hợp đẳng phí ba cấu tử. Trong quá trình chưng cất, trạng thái của lỏng trong bình chưng 
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sẽ dịch chuyển trên đường thẳng từ điểm B2„ đến B2„ (hình 5.248). Ở giai đoạn tách này trạng thái của 
lỏng trong bình chưng sẽ vượt qua được đường biên giới chưng cất. Khả năng vượt qua đường biên giới 
chưng cất xảy ra được là do hỗn hợp đẳng phí ba cấu tử D2 ở trong từng vùng chưng cất luôn là hỗn 
hợp có nhiệt độ sôi thấp. Hỗn hợp đỉnh D2 sau khi ngưng tụ sẽ được tách phân lớp liên tục trong thiết 
bị lắng phân lớp lỏng - lỏng thành phân đoạn giàu nước S1 và phân đoạn giàu tôluen S2. Các phân đoạn 
này sẽ được đưa quay về các bình tương ứng V - 1 và V - 2. 

Quá trình tách trên sẽ cần phải có hai bình, hai tháp và một thiết bị lắng phân lớp lỏng ~ lỏng. 
Quá trình này được gọi tên là quá trình chưng luyện đẳng phí. 


KẤY HN À 
Z)€XXI? SN 
[J/SYAVIAVAY¡/2ADAVAC 


110.6 'Ê 844 100.0 "% 
loluene 


Hình 5.24. Quá trình kết họp chưng luyện gián đoạn với quá trình lắng phần lớp lòng - lỏng dùng đề 
tách hỗn hợp §tanol— nước có điểm đẳng phí cực tiễu bằng tác nhân tách tôluen 
A— Trinh tự tách; 


B~ Biểu diễn thay đỗi nồng độ của lỏng trong các bình. 
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5.6.4.2. Chưng luyện trích ly gián đoạn 

Quá trình tách hỗn hợp bằng phương pháp chưng luyện trích ly cũng có thể được thực hiện theo 
phương pháp gián đoạn [Safrít và Westerberg, 1996]. Quá trình này sẽ dược trình bày trên ví dụ tách 
hỗn hợp đẳng phí cực tiểu êtanol - nước. Ở phần thứ nhất của chu trình tách, quá trình chưng cất được 
thay bằng quá trình hấp thụ. Dung môi hấp thụ được chọn phải là chất háo nước và ở trường hợp này 
êtylen gÌycol sẽ là sự lựa chọn tốt, 


Ầ &X 
XVXXXVè 
xX) X ở ÀV/ 


É  //N r 
187.4 ˆ€ x, — Bổm 100 '_ Nước 
ethyienglycol 


Hình 5.25. Quá trình chưng luyện trích ly gián đoạn dùng đề tách hỗn hợp êtanol— nước 
bằng tác nhân tách êtylen giycol 


A ~ Trình tự tách; B — Biểu diễn thay đôi nông độ của lỏng trong bình chưng. 

Hỗn hợp đầu £ (êtanol - nước) được đưa vào thùng V - 1 (hình 5.25). Hơi bay lên từ bình chưng sẽ 
có nồng độ êtanol tăng lên nhưng trong hỗn hợp vẫn còn một lượng nước nhất định. Khi dòng hơi chuyển 
động ngược chiều với dòng lỏng êtylen glycol ở trong tháp, nước sẽ bị hấp thụ và dòng hơi khi ra khỏi 
đỉnh tháp sẽ hầu như chỉ chứa êtanol. Dòng hơi này sau khi ngưng tụ sẽ là dòng sản phẩm ở trên đỉnh 
tháp. Dòng dưng môi sau hấp thụ sẽ đi vào bình chưng ở đáy tháp. Trong quá trình tách hỗn hợp ở phần 
thứ nhất của chu trình, trạng thái của lỏng trong bình chưng sẽ dịch chuyển từ điểm BI „ đến điểm B1,„ 
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Phần hai của chu trình sẽ bắt đầu khi toàn bộ êtanol đã được tách ra khỏi hỗn hợp. Ở phần này, 
hỗn hợp hai cấu tử nước - êtylen glycol sẽ được tách bằng chưng luyện gián đoạn. Phân đoạn ở trên 
đỉnh tháp sẽ bao gồm chủ yếu là nước, còn lỏng trong bình chưng vào thời điểm cuối của chu trình tách 
sẽ là êtylen gÌycol tỉnh khiết và sẽ được sử dụng làm tác nhân tách cho chu trình tách tiếp theo. 

Các quá trình chưng luyện gián đoạn được trình bày trong phần này dùng để tách các hỗn hợp 
đẳng phí đã chứng tỏ được hiệu quả của các quá trình gián đoạn. Các quá trình này có mức độ hiệu quả 
tách như các quá trình liên tục, và phức tạp hơn trong tiến hành quá trình tách, nhưng hệ thống thiết bị 
tách đơn giản hơn so với hệ thống thiết bị làm việc liên tục. Nhược điểm chính của các quá trình làm 
việc gián đoạn chính là lượng năng lượng cần thiết cho tiến hành quá trình thường cao hơn so với tiêu 
tến năng lượng của các quá trình liên tục. 
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Chương 6 
TIẾT KIỆM NĂNG LƯỢNG TRONG CHƯNG CẤT 


Chưng cất là quá trình tiêu hao nhiều năng lượng, vì vậy vấn đề giảm tiêu hao năng lượng trong 
quá trình chưng cất có ý nghĩa kinh tế lớn. 
Năng lượng cần thiết W dùng để tách một hỗn hợp thành các cấu tử tỉnh khiết có thể tính theo 
công thức của King (1980): 
W=- RrŠ Xu MJriếu J- (6.1) 
¿=]l 
Ở đây: k — số cấu tử có trong hỗn hợp; 
7, ~ hệ số hoạt độ của cấu tử ¡ trong hỗn hợp F. 
Phương trình trên không phụ thuộc vào phương pháp tách hỗn hợp và hầu như mô tả quá trình 
ngược lại với quá trình trộn các cấu tử thành hỗn hợp. 
Năng lượng cấp cho quá trình chưng cất chủ yếu ở đạng nhiệt lượng. Khả năng chuyển đổi nhiệt 
năng sang công được đặc trưng bằng đại lượng exergy È: 
Tị—T, 
E= QU (6.2) 
Ở đây: Q - lượng nhiệt; T¡ - nhiệt độ của nguồn nhiệt; To— nhiệt độ của môi trường. 
Công W được tiêu thụ có thể tính được dựa vào sự khác nhau giữa exergy tại nhiệt độ đầu vào Tì 


và tại nhiệt độ đầu ra T› của nguồn nhiệt: 


W =E,—E, =Q-T; [z-z] (6.3) 
Ở đây: Ei E; - exergy tại đầu vào và đầu ra của nguồn nhiệt. 
Như vậy năng lượng W cần thiết cho quá trình phụ thuộc không những vào lượng nhiệt Q mà 
còn phụ thuộc vào mức nhiệt độ Tì và 1. 
Trong tháp chưng cất, dòng nhiệt Qạ cấp cho thiết bị đun bay hơi đáy tháp tại nhiệt độ Ta và 
đòng nhiệt Qc lấy đi tại thiết bị ngưng tụ trên đỉnh tháp tại nhiệt độ 7c. 
Cho tháp chưng cất có thể viết phương trình gần đúng sau: 
Qạ +Q, ~0 với Tạ > Tc (6.4) 
Hiệu số nhiệt độ Tạ — Tc thường nằm trong khoảng từ 5 đến 20°C nên mất mát exergy thường là 
nhỏ. Tuy nhiên trong chưng cất lượng nhiệt cấp cho quá trình thường do dòng nhiệt có nhiệt độ T: > Ta 
và lượng nhiệt lấy đi trong thiết bị ngưng tụ do dòng nước làm nguội thường có nhiệt độ 7› < Tc, vì vậy 
một lượng exergy lớn hơn so với như cầu cần thiết đã bị mất đi trong quá trình tách. 
Các giải pháp để tiết kiệm năng lượng trong chưng cất đều nhằm giảm lượng nhiệt cấp cho quá 
trình Qạ và giảm đến mức có thể hiệu số nhiệt độ Tì - 1zcủa dòng nhiệt vào và dòng nhiệt ra. 
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6.1. THÁP CHƯNG CÁT ĐƠN ĐƠN 


6.1.1. Các giải pháp giảm lượng nhiệt cắp cho quá trình chưng cắt 
Giảm lượng nhiệt cần cấp cho tháp chưng cất đơn Qs có thể thực hiện tốt nhất bằng cách trao đổi 
nhiệt hiệu quả giữa các dòng sản phẩm nóng (có nhiệt độ cao) với các dòng hỗn hợp đầu có nhiệt độ 
thấp và bằng cách sử dụng lớp cách nhiệt cho tháp. Ngoài ra, chỉ số hổi lưu làm việc Rụ nên chọn ở mức 
nhỏ nhất có thể. Chỉ số hồi lưu tối ưu thường nằm trong khoảng R\ụ = (1,05 + 1,1) Raua. 
Trạng thải nhiệt của hỗn hợp đầu (thể hiện qua yếu tố caloríc ar) có ảnh hưởng rất lớn đến lượng 
nhiệt tiêu tốn của tháp. Giá trị lý thuyết nhỏ nhất của năng lượng cần thiết cho quá trình chưng cất 
Quy 


cho hỗn hợp lý tưởng hai cấu tử xem trên hình 6.1. 


Hình 8.1. Ảnh hưởng của trạng thái nhiệt của hỗn hợp đầu qr đến lượng nhiệt tiêu tốn nhò nhất 
của quá trình tách hoàn toàn hỗn hợp lý tưởng hai cầu tử 
A - Hỗn hợp đầu ở trạng thái lông sôi qp = 1; 
B~ Hỗn hợp đâu ở trạng thái hơi bão hòa qr = 0; 
€- Hơi bão hòa của hỗn hợp đầu ngưng tụ gián tiếp trong thiết bị đun bay hơi đáy tháp; 
D- Hỗn hợp đầu được bay hơi trước khi vào tháp. 


Khi hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng lỏng sôi (4y = 1), lượng nhiệt tiêu tốn cho quá trình lớn hơn 
một lượng bằng x„ so với trường hợp hỗn hợp đầu vào tháp ở trạng thái hơi bão hòa (4e = 0). Tuy 
nhiên, khi hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng hơi thì ẩn nhiệt ngưng tụ chỉ được sử dụng trong đoạn luyện. 
Chính vì vậy, trước khi đi vào tháp hơi của hỗn hợp đầu được dùng để đun nóng dung địch ở đáy tháp 
và sau khi hơi đã ngưng tụ mới cho đi vào tháp (hình 6.1c). Bằng cách này, ẩn nhiệt ngưng tụ sẽ được 
dùng cho cả đoạn chưng và đoạn luyện của tháp và vì vậy lượng nhiệt cần cấp cho tháp Q¿ sẽ giảm thấp 
hơn. Trong trường hợp này tháp có thể làm việc mà không cẩn có nguồn nhiệt từ ngoài vào tháp nếu nồng 
độ y:„ thấp và hệ số bay hơi tương đối ø cao. Phương án làm việc này thường được sử dụng trong các quá 
trình nhiệt độ thấp, nhưng áp suất của hỗn hợp đầu phải cao hơn so với áp suất làm việc của tháp. 
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Như vậy, hỗn hợp đầu ở dạng hơi hợp lý hơn so với hỗn hợp đầu ở dạng lỏng. Tuy nhiên, không nên 
thực hiện việc hóa hơi hỗn hợp lỏng đầu trước khi đưa vào tháp (hình 6.1D) vì năng lượng tiêu tốn tổng 
cộng sẽ cao hơn so với trường hợp hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng lỏng. 

Trong trường hợp tháp có nhiều đầu vào với nồng độ của các hỗn hợp đầu vào khác nhau, thì 
việc chọn các vị trí đầu vào tối u và điểu khiển chính xác sự hoạt động của tháp là rất quan trọng. 


L) 


Hình 6.2. Các giải pháp giảm mắt mát exergy trong chưng cắt. 
A~ Tạo hơi áp suất tháp từ lông ngưng tụ; 
B~ Nén hơi áp suất thắp đề tạo hơi áp suất cao; 
C— Sử dụng bơm nhiệt. 


6.1.2. Giảm mắt mát exergy 

Để giảm mất mát khả năng chuyển đổi nhiệt sang công trong các tháp thường đặt các thiết bị đun 
bay hơi và ngưng tụ trung gian. Đương nhiên giải pháp này không giảm được lượng nhiệt cẩn cấp cho 
quá trình nhưng một phần lượng nhiệt này được cấp tại nhiệt độ thấp hơn và được lấy đi tại nhiệt độ 
cao hơn và vì vậy sẽ làm giảm đi phần mất mát exergy. 

Phương pháp này chỉ có lợi thế khi có các nguồn nhiệt có nhiệt độ khác nhau, hoặc có nhiều đối 
tượng sử dụng nhiệt khác nhau, hoặc có kết nối nhiệt giữa các tháp chưng cất. 

Mất mát exergy cũng có thể được giảm bằng cách sử dụng nhiệt thải ở trên đỉnh tháp để tạo dòng 
hơi có áp suất thấp (hình 6.2A). 

Theo sơ đồ trên sẽ không có lượng hơi nào được “tiêu thụ” trong chưng cất mà chỉ có hơi áp suất 
cao chuyển sang hơi có áp suất thấp. Như vậy, ở đây không phải là tiêu hao năng lượng mà là tiêu hao 
exergy. Nếu như không có mạng hơi áp suất thấp thì dòng hơi sau khi được nén sẽ được đưa quay trở lại 
mạng hơi áp suất cao (hình 6.2B). Phương án trên hình 6.2C là phương án sử dụng hơi tuần hoàn 
(phương án dùng bơm nhiệt). 

Trong phương án bơm nhiệt, việc chọn chất công tác thích hợp cho bơm luôn là vấn đề được đặt 
ra. Các chất được tách trong tháp có thể được ưu tiên chọn làm chất công tác cho bơm nhiệt. Khi đó 
như một hậu quả, bơm nhiệt phải được tích hợp lại cùng với tháp chưng cất. Thông thường, việc sử 
dụng sản phẩm đỉnh làm chất công tác cho bơm nhiệt sẽ thuận lợi hơn (hình 6.3A) so với trường hợp 
dùng sản phẩm đáy (hình 6.3B). 
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Hình 6.3. Sơ đồ nguyên lý bon nhiệt tích hợp khi dùng sản phẩm đỉnh làm chất công tác của bơm (AJ 
và khi dùng sản phẩm đáy làm chất công tác của bơm (B) 
Bơm nhiệt tích hợp được sử dụng trong nhiều nhà máy công nghiệp làm việc ở nhiệt độ thấp 
(Ví dụ các nhà máy sản xuất êtylen). Nhưng trong các quá trình làm việc tại nhiệt độ cao việc sử dụng . 


# 
bơm nhiệt tích hợp sẽ gặp vấn để khó khăn do các chất có phân tử lượng cao sẽ có tỷ số k = P5 rất nhỏ. 


Khi số nguyên tử trong phân tử càng lớn thì chỉ số k càng nhỏ (hình 6.4). Hậu quả là nhiệt độ của hơi sẽ 
tăng rất ít khi nén các hợp chất cao phân tử. Vì vậy, ngưng tụ hơi có thể xảy ra trong quá trình nén hơi 
và có thể làm hỏng bơm. Trong một số trường hợp vấn để trên có thể được giải quyết bằng phương 
pháp sử dụng bơm có hiệu suất thấp (Ví dụ, trong trường hợp tách 1,2 đicloêtan từ hỗn hợp các chất có 


nhiệt độ sôi cao). 


CUẴC, ——— 


k= 


Hình 6.4. Sự phụ thuộc của chỉ số k = C„/C,vào số nguyên tử n trong phân tử 


Một vấn đề khác sẽ xuất hiện trong sử dụng bơm nhiệt tích hợp là việc khởi động tháp. Trong đại 
đa số các trường hợp phải sử dụng một thiết bị đun bay hơi bằng hơi đốt đặt ở đáy tháp chuyên dùng để 
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khởi động tháp. Tuy nhiên, đôi khi cũng có thể sử dụng không khí hoặc nitơ để khởi động tháp. Do các - 


chất khí này có chỉ số &k TC” rất cao (k = 1,4) nên nhiệt độ sẽ tăng rất cao trong máy nén và nhiệt độ 
y 
làm việc sẽ tăng dần đến nhiệt độ sôi của hỗn hợp. 

Một phương án khác của bơm nhiệt cũng thường được áp dụng cho tháp chưng cất với sản phẩm 
đáy là nước sạch (hình 6.5). Sản phẩm đáy (nước) được bơm tuye hút và tại áp suất thấp nước sẽ trở 
thành quá nhiệt và sẽ bị bay hơi một phần. Trong bơm, hơi này sẽ trộn với hơi sống và đi vào tháp. 
Quá trình trên sẽ giảm đáng kể lượng hơi sống cần cấp cho quá trình chưng cất. Ở điều kiện làm 
việc như trên hình 6.5, lượng hơi này giảm được khoảng 30%. 


Hình 6.5. Bơm nhiệt cải biền dùng cho tháp chưng cắt khi sản phẩm đáy là nước 


Một ví dụ khá điển hình về khả năng giảm mất mát exergy đó là quá trình bay hơi nhiều bậc 
(multiple - Stage - flash (MSE)) dùng để sản xuất nước từ nước biển (nước tách muổi). Về nguyên tắc, 
nước tách muối có thể sản xuất bằng chưng cất một bậc (xem hình 2.1) vì hơi không chứa muối. Tuy 
nhiên, tiêu hao năng lượng chơ quá trình trên sẽ rất cao vì toàn bộ lượng nhiệt dùng để bay hơi được 
đưa từ nguồn nhiệt ở ngoài vào. 

Hình 6.6 biểu diễn sơ đồ nguyên lý điển hình của nhà máy sản xuất nước bằng quá trình bay hơi 
nhiều bậc. Nước biển nguyên liệu lúc đầu được dùng để làm tác nhân làm nguội tại các bậc bốc hơi và 
khi đó nó được đun nóng đến 83°C. Sau đó, nước tiếp tục được đun nóng đến 90°C bằng hơi nước có áp 
suất thấp (130%C) trong thiết bị trao đổi nhiệt. Tiếp theo, nước biển được bốc hơi (áp suất hơi khoảng 
0,07 bar) trong thiết bị bay hơi điển hình gồm 18 bậc. Hơi trên được ngưng tụ và lấy ra ngoài làm nước 
sản phẩm. Lượng nước đưa vào thiết bị gấp khoảng 12,5 lần lượng nước sản phẩm. Để giảm chi phí cho 
sản xuất nước từ nước biển, phần lớn nước biển được tuần hoàn trở lại. Chỉ có khoảng 30% nước biển 
được thải đi và được thay bằng nước biển mới. 
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Chân không 
.-.— _—-+ 


HH -—-—-—.—————.. am. sa... 6k 


CV Nước biển 
S Nước biển 
Cˆ⁄ Nước sản phẩm 


CC Nước muối 


Hình 6.6. Sơ đô nguyên lý của quá trình bay hơi nhiều bậc dùng đỗ tách nước từ nước biển 
! — Thiết bị tách khi loại tháp đệm 

Từ bậc ! đến bậc 15, trong các ngăn thu hồi nhiệt, trao đổi nhiệt nội bộ trong từng thiết bị trao 
đổi nhiệt giữa phần đun bay hơi và phần ngưng tụ được thực hiện với các hiệu số nhiệt độ trung bình 
khoảng 5 + 6%C. Lượng nhiệt đo hơi có áp suất thấp cung cấp cho các thiết bị trao đổi nhiệt cuối cùng sẽ 
lại được thu hồi trong các thiết bị ngưng tụ của các bậc từ 16 đến 18 bằng nước biển bổ sung. Phẩn này 
của hệ thống thiết bị được gọi là phần thiết bị thu hồi nhiệt. 

Sau bậc thứ 16, nước biển được nhả khí bằng cách sục hơi nước trực tiếp trong tháp đệm để tránh 
hiện tượng tích tụ khí trơ trong các bậc bốc hơi. Để tránh đóng cặn và tạo bọt cũng như giảm khả năng 
án mòn của nước biển cần phải thêm các chất phụ gia (additives). 

Hiệu suất sử dụng năng lượng của quá trình trên có thể biểu diễn bằng hệ số hoạt động. Đây 
chính là tỷ số giữa lượng nhiệt cần thiết đưa từ ngoài vào trên ẩn nhiệt hóa hơi của nước. Giá trị của hệ 
số này ở điểu kiện kỹ thuật khả thi nằm trong khoảng 1/(7 + 8). Kết quả là lượng nhiệt bên ngoài cẩn 
cấp cho quá trình bằng khoảng 1/7 Ẩn nhiệt hóa hơi của nước (2330 kj//kg). Như vậy, năng lượng cẩn 
cho quá trình khoảng 330 kJ (hoặc 0,09 kWh) trên ! kg nước sản phẩm. Ngoài ra còn cẩn khoảng 0,005 
kWh điện/kg nước sản phẩm. 

Những nhà máy sản xuất nước từ nước biển có công suất rất lớn (hơn 1000m?/ngày) đã được xây 
dựng. Diện tích bể mặt trao đổi nhiệt của các nhà máy này khoảng 80.000 m?. Trong các nhà máy này một 
bậc bốc hơi điển hình có chiều dài khoảng 15 m, rộng 4 m và cao 4 m [Ali El Saie và các cộng sự, 1989], 


6.2. THỨ TỰ TÁCH TÓI ƯU HỖN HỢP NHIỀU CÁU TỬ 

Tách hỗn hợp nhiều cấu tử bằng chưng cất có thể thực hiện theo nhiễu thứ tự tách khác nhau (lộ 
trình tách khác nhau). Kinh phí đầu tư cho hệ thống tách và chỉ phí vận hành quá trình tách phụ thuộc 
vào lộ trình tách. Trước hết chi phí vận hành cho quá trình tách phụ thuộc vào giá năng lượng. Sự phụ 
thuộc này cũng gần đúng cho kinh phí đầu tư cho hệ thống thiết bị tách, vì nếu lượng hơi tiêu tốn càng 
lớn thì đường kính tháp cũng sẽ càng lớn. Lượng nhiệt cẩn thiết cho quá trình tách theo các lộ trình 
khác nhau cho hỗn hợp ba cấu tử sẽ được trình bày ở phân dưới đây. 

Lượng nhiệt nhỏ nhất Quia cần cho quá trình tách hỗn hợp lý tưởng ba cấu tử a - b - c thành các 
cấu tử tinh khiết theo lộ trình 4, c và a - c có thể xác định bằng các công thức ở dạng tổng quát (xem 
chương 3) và được minh họa trên hình 6.7. 
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xX. 2/2 XÀ 


c Xpp, ——> b 
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/2V XÁM NIYÀN NỈ 


Đục = 1329 


€ ¬ —> b 


Hình 6.7. Sự phụ thuộc của lượng nhiệt tiêu tồn nhỏ nhất Qauz(F.r) và 
o nỗng độ của hỗn hợp đầu 
trong chưng luyện hỗn hợp ba sờ tử 2,2 dimêtylbutan (a)/2— trôtyipentan (bJ/hexan(e). 

Hệ số bay hơi tương đối qạ. = 1,887; xu. = 1,329. 

A-Lộtrinha, B—~LÔtrinhb, C- ~ Lộ trình a— c, 
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6.2.1. Lộ trình a 
Theo lộ trình z (lộ trình nhiệt độ sôi thấp), cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a sẽ được tách trước tiên ở 
dạng sản phẩm đỉnh. Hỗn hợp hai cấu tử còn lại b - e được đưa sang tiếp liệu cho tháp C ~ 2 và tách 
thành b và c. Nếu hỗn hợp đầu vào tháp ở dạng lỏng sôi thì lượng nhiệt tối thiểu cấn cấp cho tháp C - 2 
được tính theo công thức: 
hưu, 
tư 
Ở đây: z — ẩn nhiệt hóa hơi mol của hỗn hợp đầu; 
Ri¿,ma — chỉ số hồi lưu nhỏ nhất (xác định theo công thức (3.88) cho lộ trình a). 
Lượng nhiệt cần thiết nhỏ nhất cần cấp cho tháp C - 2: 


>Ï vay +1)xp (6.5) 


Q ln lá * 
—“=#, + — (6.6) 
tr Œ,„ —Ì 
Lượng nhiệt nhỏ nhất cần cấp cho toàn bộ quá trình: 
i Q in in 
Quy = RịM + Qạ„„ (6.7) 
Fưr tư Fư 


Quy in 


Cho hỗn hợp 2,2 đimethylbutane/2-methylpentane/hexane có giá trị trong khoảng 


3,4 + 6,3. Trên hình 6.7A, lượng nhiệt nhỏ nhất cần cấp cho quá trình tách được biểu diễn ở dạng hàm 
số của nống độ hỗn hợp đầu. Lượng nhiệt này tăng rất mạnh khi nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi 
trung gian ð tăng lên. 


6.2.2. Lộ trình c 

Theo lộ trình c cấu tử có nhiệt độ sôi cao c được tách ra tại tháp C ¬ 1 ở dạng sản phẩm đáy. Sản 
phẩm đỉnh của tháp C - 1 ở đạng hơi được dùng làm hỗn hợp đầu cho tháp C ~ 2. Tháp C - 2 sẽ tách 
hỗn hợp ab thành hai sản phẩm 4 và b tỉnh khiết. Nếu hỗn hợp đầu của tháp C - 1 ở dạng lỏng sôi thì 
lượng nhiệt tối thiểu cần cấp cho tháp C - 1 sẽ bằng: 


Qạ; Mim 


Fự = R_, min Ấp, (6.8) 
Ở đây: Rụ, „ị, SẼ xác định được theo phương trình (3.89). 
Đối với tháp C - 2 nếu hỗn hợp đầu ở dạng lỏng sôi thì: 
Qhuu, = 1~#g +Xra (6.9) 
ý s;y”]! 
Trong trường hợp nếu hỗn hợp đầu ở dạng hơi thì điểu kiện sẽ thuận lợi hơn: 
ạ, sự, s l—#yp, (6.10) 
FPF  #&=l1 
Lượng nhiệt tối thiểu cần cấp cho toàn bộ quá trình: 
Quựụ, _ Qua & Quu (6.11) 
Fr Fr tư 
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Đại lượng Chư cho hỗn hợp ba cấu tử 2,2 dimêthylbutane/2-mêthylpentane/hexane sẽ nằm 
mồ EFr 


. 


“ ¬ “ , Q LỆ - . h F4 ..-x, 4 R ˆ 
trong khoảng 3,0 + 6,3. Ở đây lại một lần nữa đại lượng KcTC sẽ đạt giá trị lớn nhất tại giá trị nồng độ 
Là 
cao của cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian È. 


6.2.3. Lộ trình a — c 

Theo lộ trình 4 - c cẩn phải có 3 tháp để thực hiện quá trình tách (hình 6.7C). Để nhận được các 
chất tinh khiết, sản phẩm đỉnh của tháp C ~ 1 phải được giải phóng khỏi cấu tử có nhiệt độ sôi cao ¿, 
Tương tự, sản phẩm đáy của tháp C - 1 cũng phải được giải phóng khỏi cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a. 

Sản phẩm đỉnh của tháp C - 1 nên đưa vào đĩa tiếp liệu của tháp C - 2 ở đạng hơi. Trong phần 
thảo luận sau sẽ chấp nhận giả thiết trong tháp C - 1 sẽ tiển hành phương án tánh ưu tiên. Như vậy chỉ 
số hồi lưu và lượng nhiệt cẩn cấp cho tháp C - 1 sẽ đạt giá trị cực tiểu tuyệt đối. Nếu hỗn hợp đầu vào 
tháp C - lở dạng lỏng sôi, phương trình (3.94) sẽ được áp dụng: 


Quan _ 1+(2, —1)xp, + (đ,, —1)-Xp, 


tư sản: 


(6.12) 


Lượng nhiệt cần cấp cho tháp C - 2 khi hỗn hợp đầu ở dạng lỏng sẽ được tính theo công thức: 


Qua (đ„—1)X„ +(đ,— Xã, 


Fz l (z„ —1)(„„ — 1) khu 


Khi hỗn hợp đầu ở dạng hơi thì lượng nhiệt cẩn cấp cho tháp € - 2 sẽ được tính theo công thức: 


hp, xướ, (z„ -1) Xp„ + (2„ - 1) kể: 


Lượng nhiệt cần cấp cho tháp C - 3 sẽ bằng: 
Qg . đ„ —ốu, „ đ„ -{ +(Z„— 1) Xp, + — 1) x;,) (6.15) 
Fư Ø„T—1 (Z„„ 1)(œ;„ —1) 
Lượng nhiệt cần cấp cho toàn bộ quá trình sẽ bằng: 
Qhu „ Chanh ý Shn , Chu, (6.16) 


F.r Fưr Fr Fr 


Trên hình 6.7C, lượng nhiệt tối thiểu cần thiết cho quá trình tách 2,2 dimêthylbutane/2 - 
mêthylpentane/hexane được biểu diễn dưới dạng hàm tham số phụ thuộc vào nồng độ hỗn hợp 


đầu. Các đường biểu diễn hàm số này có dạng các đường thẳng song song. Các giá trị của cam 
ứ 


nằm trong khoảng 4,2 + 5,0 và các giá trị này ít thay đổi khi nồng độ của cấu tử có nhiệt độ sôi 
trung gian ở tăng lên. 
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So sánh lượng nhiệt tiêu tốn cho quá trình tách hỗn hợp ba cấu tử theo ba lộ trình khác nhau cho 
thấy lượng nhiệt này thay đổi đáng kể khi nồng độ của hỗn hợp đầu thay đổi. 

Từng lộ trình đều có thể được chọn là lộ trình tốt nhất (hình 6.8). Nếu như hỗn hợp đầu có nồng 
độ cấu tử có nhiệt độ sôi thấp a cao thì lộ trình a sẽ là thuận lợi nhất. Ngược lại, nếu hỗn hợp đầu có 
nồng độ cấu tử khó bay hơi c cao thì lộ trình c sẽ được ưu tiên. 


Lộ trình a 


J9 VÀ 
29/2/72 
/ ÑŸ2/X/⁄2 
TJ/(lÌ cÉ X 
3N lñì C3 
3X /V N/‡⁄ VN 

2/070 XE X 
2XVXÊNNI JAYAYVAVIVA 


b 


ình a/ 
Lộ trình c KP VNH (BS 


ro ' 


HÌnh 6.8. So sánh năng lượng tiêu tôn tói thiểu Qa„/F.r cho ba lộ trình tách hỗn hợp ba cầu tử 


Lộ trình a ~ c sẽ thuận lợi khi hỗn hợp đầu chứa nhiều cấu tử có nhiệt độ sôi trung gian b. Lộ 
trình ø - c cần ba tháp vì vậy cẩn nhiều thiết bị hơn so với hai lộ trình kía. Tuy nhiên, đứng ở góc độ 
exergy đây là lộ trình có nhiều lợi thế vì lượng nhiệt thêm vào hoặc lấy ra khỏi tháp ở nhiều mức nhiệt 
độ khác nhau. Chính vì vậy, khả năng tiết kiệm năng lượng của lệ trình này sẽ cao. Nếu vận hành đúng, 
lộ trình a - c sẽ cho hiệu quả tách cao hơn hai lộ trình kia (xem phần 6.3.2). 


6.3. KÉT NÓI CÁC THÁP 

Kết nối các tháp có trong hệ thống tách hỗn hợp sẽ tạo ra lợi thế của các quá trình tách nhiều tháp. 

Trong trường hợp kết nối trực tiếp, các tháp được kết nối với nhau bằng các dòng sản phẩm 
[Schoenmakers, 1986]. Trong trường hợp kết nối gián tiếp (kết nối kiểu liên kết nhiệU, lượng nhiệt đi ra 
khỏi tháp này sẽ được dùng để đốt nóng tháp kia. Kết nối gián tiếp các tháp là phương pháp cho phép 
giảm đáng kể lượng nhiệt cần thiết cho quá trình chưng cất, vì vậy trang thực tế được sử dụng thường 
xuyên hơn so với kết nối trực tiếp các tháp. Tuy nhiên, cách kết nối này cẩn nhiều thiết bị hơn và thường 
cần thêm các bơm và các máy nén. Trong khi đó, kết nối trực tiếp các tháp ngoài việc tiết kiệm được năng 
lượng còn có khả năng giảm được cả số thiết bị cần thiết để thực hiện quá trình tách hỗn hợp. 


6.3.1. Kết nói trực tiếp các tháp 

Kết nối trực tiếp các tháp C-2 và C~3 có thể thực hiện được trong quá trình tách hỗn hợp ba cấu 
tử theo lộ trình a - c (hình 6.7C). Hơi của cấu tử b được ngưng tụ tại đỉnh của tháp C~3 để tạo lượng 
lỗng hồi lưu cho tháp C-3. Ngoài ra cấu tử b cũng phải được bay hơi ở đáy tháp C-2 để tạo dòng hơi 
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cho tháp C-2. Vì vậy tháp C-2 và C-3 có thể kết hợp bằng cách loại bỏ một thiết bị ngưng tụ và một 
thiết bị đun bay hơi đáy tháp để được tháp C-2 (hình 6.9). 


[Avav ai 
VÀ VAYYÁ.\sv, 


Xrsg ———> b 


Hình 6.9. Sự phụ thuộc của lượng nhiệt tiêu tồn tối thiểu Qum,/F.r vào nông độ hỗn hợp đầu 
trong lộ trình a— c khi kết nói trực tiếp các tháp đề tách hệ ba cấu từ 2,2 dimêthylbutane 
(a⁄2 ¬ mêthylpenlane (b)/hexane (c). Vùng chắm chấm là vùng nông độ trong đó lộ trình 
a ~ c có lợi thế hơn vễ năng lượng so với lộ trình a và c. 

Trong trường hợp tống quát, lượng nhiệt được chuyển đổi trong hai tháp sẽ khác nhau. Về 
nguyên tắc lượng nhiệt khác nhau này có thể được bù lại bằng cách sử dụng một thiết bị trao đổi nhiệt 
trung gian. Tuy nhiên, để giảm chỉ phí cho thiết bị phải chọn lượng nhiệt cần cung cấp ở dưới đáy tháp 
C-2 tương đương với lượng nhiệt cần thiết tối đa của một trong hai tháp ban đầu C-2 và C~3 (chọn giá - 
trị lớn hơn trong hai giá trị nhiệt đó). Như vậy lượng nhiệt cần cấp cho toàn bộ quá trình 6.9 sẽ là: 


Qaym —_ Qauu + Max Quy Qauớn (6.17) 
tr tr tư Fr 
Q ñ Q im Q lim 
Ở đây: các lượng nhiệt " ma và . được tính theo các công thức (6.12), 
+ # + 


(6.14) và (6.15). 

Lượng nhiệt giảm được nhiều nhất khi kết nối trực tiếp các tháp sẽ bằng khoảng 2/3 lượng nhiệt 
cần cấp cho quá trình khi chưa thực hiện kết nối. Trên hình (6.9) phương trình (6.17) được áp dụng cho 
hỗn hợp ba cấu tử 2,2 dimêthylbutane/2~-mêthylpentane/hexane để tính lượng nhiệt cần cấp cho quá 


trình. Kết quả tính toán được thể hiện trên đồ thị tam giác ở dạng hàm tham số ". phụ thuộc vào 
ư 


nồng độ hỗn hợp đầu. Giá trị cm nằm trong khoảng 3,1 + 4,4 và giảm đáng kể so với trường hợp 
bá 


không kết nối trực tiếp các tháp. Lượng nhiệt cần cấp cho quá trình sẽ nhỏ nhất trong vùng nồng độ | 
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4 ` Q im Q in 
trung gian khi n và n gần như bằng nhau, vì vậy thường bỏ qua giá trị nhỏ hơn trong hai giá 


trị trên để tổng năng lượng tính theo phương trình (6.17) sẽ lớn nhất. 


Sau khi kết nối tháp, trong sơ đồ tách hỗn hợp ba cấu tử theo lộ trình a - e chỉ còn hai tháp và 
như vậy như cầu về thiết bị cho ba lộ trình tách hỗn hợp ba cấu tử là gần như nhau. Tuy nhiên, ở góc độ 
tiêu tốn nhiệt lượng thì lộ trình ø - c hiệu quả hơn trong một khoảng nồng độ rộng hơn so với hai lộ 
trình kia. Trên hình 6.9 vùng chấm chấm chính là vùng nồng độ tối ưu của lộ trình 4 - e. So sánh với 
hình 6.8 cho thấy rõ ràng kết nối trực tiếp sẽ đặc biệt có lợi vì vùng tách tối ưu của lộ trình a - c được 
mở rộng hơn. 

Một phương án kết nối trực tiếp tháp khác theo lệ trình a - c được thể hiện trên hình 6.10B. Tuy 
nhiên, lượng nhiệt cần cung cấp cho quá trình sẽ không giểm so với phương án ở trên vì dòng hơi cho 
tháp C-1 phải được tạo bổ sung thêm trong tháp C2. Tuy nhiên giá của hệ thống thiết bị sẽ được giảm 
xuống vì đã loại bớt được hai thiết bị trao đổi nhiệt của tháp C-1. 

Tháp có kết cấu như trên hình 6.10C sẽ còn đạt hiệu quả cao hơn nữa. Ở đây tháp C-L và C-2 
kết hợp lại để tạo thành chỉ duy nhất một tháp đơn C-1. Trong tháp này phần giữa của tháp được chia 
làm hai phần theo chiều cao bằng một vách ngăn thẳng đứng [Kaibel, 1987). Kết cấu kiểu này có thể dễ 
đàng áp dụng cho tháp loại đệm và dẫn tới việc giảm được kinh phí đầu tư. Tuy nhiên, phương án này 
cũng có những nhược điểm là lượng nhiệt ở đây được cấp vào tại nhiệt độ cao nhất, còn khi lấy ra lại ở 
nhiệt độ thấp nhất. Ngoài ra các quá trình tách khác nhau bên phải và bên trái của vách ngăn đều sẽ 
phải được điễn ra trên cùng một độ cao của lớp đệm, vì vậy lượng lỏng ở hai phần của tháp phải được 
khống chế rất chặt chẽ. Thêm vào đó, quá trình truyền nhiệt qua vách ngăn phân chia tháp phải được 
tính đến trong phần tính toán chỉ tiết của tháp [Lestak và cộng sự, 1994]. 


Hình 8.10. Đơn giản hóa thiết bị tách hỗn hợp ba cầu tử theo lộ trình a ¬ c bằng kết nói trực tiếp tháp: 
A - Sơ đồ khối cơ sở của sơ đồ trên hình 6.9; 
B— Sơ đồ loại bỏ các thiết bị thao đỗi nhiệt của tháp C-1; 
C ~ Tháp kết hợp có đặt vách ngăn thẳng đứng ở giữa tháp. 
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Kết nối tháp trực tiếp cũng có thể được thực hiện khi tách hỗn hợp bốn cấu tử. Hình 6.I1 thể 
hiện lộ trình tách khi sản phẩm đỉnh không chứa cấu tử có nhiệt độ sôi cao nhất và sản phẩm đáy 
không chứa cấu tử có nhiệt độ sôi thấp nhất cho từng tháp một. Nếu các tháp làm việc tại chỉ số hồi 
lưu nhỏ nhất thì phương án tách sẽ là phương án ưu tiên. Khi đó lưu lượng và nồng độ của tất cả 


các dòng vật chất của phương án tách này rõ ràng đã được xác định. 


Hình 8.11. Lộ trình a— d của quá trình tách hỗn hợp bón cấu từ: 
A ~ Quá trình tách không sử dụng kết nói trực tiếp tháp; 
B— Quá trình tách sử dụng kết nói trực tiếp tháp. 


Nếu hỗn hợp đầu vào tháp C - 2 ở đạng lỏng thì thành phẩn sản phẩm đáy của tháp C-2 cũng 
tương tự như thành phần của sản phẩm đỉnh của tháp C-3 (trong trường hợp hỗn hợp đầu vào tháp 
C-2 ở dạng hơi thì hai sản phẩm này ở trạng thái cân bằng pha với nhau). Như vậy, dòng các sản phẩm 
này có thể kết hợp với nhau để tạo thành dòng hỗn hợp đầu của tháp C-5. Lộ trình a - đ cần sáu tháp 
để tách hoàn toàn các cấu tử ở đạng tinh khiết. 

Ở đây, kết nối trực tiếp các tháp có thể thực hiện giữa các tháp C-2 và C3, C-4 và C—5, C-5 và 
C~ (hình 6.11B). Khi đó chỉ cẩn ba tháp để thực hiện quá trình tách hỗn hợp. 

Lượng nhiệt cần cấp cho quá trình: 


Qaụ _ Qạ xu, " Ôạ, xu : ạ, vú, +:WliÝ Qạ Qạ, xư„ Ôn, suy (6.18) 
Fưr Tự bê Fr KT Fr Fr 


Kết nối trực tiếp các tháp tách hỗn hợp bốn cấu tử sẽ làm giảm được khoảng một nửa lượng nhiệt 
cần cấp cho quá trình so với trường hợp không kết nối tháp. 

Tách hỗn hợp Axêtôn/ Nước/ 1-Butanol trong hệ thống hai tháp và một thiết bị phân ly lỗng - 
lỏng là một ví dụ khác về kết nối trực tiếp tháp (hình 6.12A). 


364 http://tieulun.hopto.org 


1- bụtganol 1- butanol 


LŠ 8 
Hình 6.12. Kết nối trực tiếp các tháp trong sơ đỗ tách hỗn hợp Axêtôn/ Nước/ 1~Butanol. 
Hỗn hợp đỉnh của thap C - 2 và hỗn hợp đáy của tháp C - 1 có thành phần xắp xỉ nhau. 
A - Quá trình cơ bản; B~ Quá trình có kết nỗi trực liếp tháp. 

Dòng hơi ở đáy tháp C - 1 có thành phần xấp xỉ thành phần của dòng hơi ở trên đỉnh tháp € ~ 2. 
Vì vậy, hai tháp này có thể kết hợp như trên hình 6.12B [Umeda và cộng sự, 1979]. Trong sơ đồ B một 
thiết bị ngưng tụ và một thiết bị đun bay hơi đáy tháp có thể được loại bỏ và lượng nhiệt cần cấp cho 
quá trình trong tháp C-1 sẽ tương ứng với giá trị lớn hơn trong hai giá trị của lượng nhiệt cần cấp cho 
quá trình trong tháp C-1 hoặc trong tháp C-2. 

Các ví dụ trên cho thấy kết nối trực tiếp các tháp sẽ đặc biệt có ích và luôn cho phép giảm đáng 
kể lượng nhiệt cần thiết để thực hiện quá trình. Ngoài ra, kết nối trực tiếp tháp cũng cho phép đơn giản 
hóa hệ thống thiết bị tách vì số tháp và số thiết bị trao đổi nhiệt cần cho quá trình sẽ giảm xuống và 
cũng vì vậy kinh phí đầu tư cho hệ thống thiết bị cũng sẽ giảm. 


6.3.2. Kết nối gián tiếp các tháp 

Trong kết nối gián tiếp (kết nối nhiệt) lượng nhiệt thải của tháp này sẽ được dùng để đun nóng 
tháp kia. Trong phần lớn các trường hợp, các tháp phải làm việc ở các áp suất khác nhau để tạo ra các 
mức nhiệt độ cần thiết. Do áp suất hơi của các chất lỏng phụ thuộc vào nhiệt độ theo dạng hàm mũ nên 
áp suất cần phải thay đổi trong một khoảng tương đối rộng thì mới đủ để tạo ra khoảng thay đổi cần 
thiết về nhiệt độ. Chính vì thế. kết nối gián tiếp giữa các tháp được đặc biệt quan tâm cho các hệ có 
nhiệt độ sôi của các cấu tử gần nhau. 

6.3.2.1. Hỗn hợp hai cầu tử 

Nếu hệ thống tách bao gồm một số tháp thì kết nối gián tiếp các tháp luôn nên được xem xét. 
Tách hỗn hợp trong hai tháp có liên kết nhiệt với nhau trong một số trường hợp được coi là hợp lý hơn 
ngay cả khi quá trình tách có thể được thực hiện chỉ trong một tháp duy nhất. 
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Hình 6.13. Kết nói gián tiếp (kết nói nhiệt) các tháp tách hỗn hợp hai cầu tử. 
Tháp C ~ † làm việc tại áp suắt cao hơn tháp C—2 
A ~ Hai tháp làm việc song song cùng được sử dụng để tách triệt đẳ hỗn hợp trong từng tháp; 
B~ Tách sản phẩm đỉnh giàu cầu tử a trong tháp C-2; 
C ~ Tách sơ bộ trong tháp C—1 và tách triệt để trong tháp C—2. 


Hình 6.13A biểu diễn sơ đồ làm việc song song của hai tháp cùng được sử dụng để tách triệt để 
hỗn hợp. Ở đây, tháp C-2 làm việc ở áp suất p; thấp hơn nhiều so với áp suất pạ của tháp C—1. Do nhiệt 
độ của đỉnh tháp C—1 cao hơn so với nhiệt độ ở đáy của tháp C-2 nên nhiệt thải của tháp C-1 có thể 
dùng để đun nóng tháp C~2, vì vậy lượng nhiệt cẩn cho quá trình có thể giảm đi một nửa. Tuy nhiên, 
hỗn hợp đầu cần phải được nén tới áp suất cao 0;. 

Một phương án kết nối gián tiếp khác cho phép giảm chênh lệch áp suất làm việc giữa hai tháp 
được thể hiện trên hình 6.13B. Cấu tử ở tỉnh khiết ở đây được lấy ra ở đáy tháp C-2 và hỗn hợp đỉnh 
của tháp C-1 ở dạng hơi giàu cấu tử a nhưng còn chứa một lượng đáng kể cấu từ b được dùng để đốt _ 
nóng tháp C-2. Một phần lỏng ngưng tụ được hồi lưu về tháp C1, còn một phần khác được dùng làm 
hỗn hợp đầu cho tháp C2. Trong tháp C~2 các cấu tử z và b được tánh triệt để thành sản phẩm đỉnh và 
sản phẩm đáy tỉnh khiết. 


Trên hình 6.13C, tháp C—1 dùng để tách sơ bộ hỗn hợp thành hỗn hợp đỉnh giàu cấu tử z (nhưng 
vẫn còn chứa một lượng đáng kể cấu tử b) và hỗn hợp đáy giàu cấu tử (nhưng vẫn còn chứa một lượng 
đáng kể cấu tử a). Hai hỗn hợp này đều được đưa sang tháp C-2 để làm hỗn hợp đầu. Tháp C-2 sẽ tách 
hỗn hợp thành bai sản phẩm đỉnh và sản phẩm đáy tỉnh khiết. Do có hai dòng hỗn hợp đầu nên lượng 
nhiệt cần cấp cho quá trình tách trong tháp C~2 sẽ giảm xuống. Kết nối gián tiếp tháp có thể cho phép 
tiến hành quá trình tách trong tháp C~2 mà không cần bổ sung thêm nhiệt từ ngoài vào tháp. 

Một số phương án cải biến của các quá trình tách được biểu diễn trên hình 6.13 đã được sử dụng 
trong công nghiệp. Ví dụ, quá trình tách hỗn hợp không khí (xem phần 4.2.4) tương tự với quá trình C 
trên hình 6.13 Đặc thù của quá trình tách không khí cũng cho phép loại bỏ thiết bị đun bay hơi ở đáy 
tháp C~1 và thiết bị ngưng tụ của tháp C2. 
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Đối với các quá trình tách các hệ đẳng phí, việc kết nối gián tiếp các tháp luôn được thực hiện 
bằng phương pháp thay đổi áp suất. Hình 6.14 thể hiện kết nối gián tiếp các tháp của hệ thống tách hỗn 
hợp Nước - Tetrahydrôfuran (xem phần 4.5). 


Hình 6.14. Sơ đồ kết nối gián tiếp các tháp của hệ thống tách hỗn hợp 
Nước — Têtrahyđrôfuran (THP) bằng phương pháp thay đỗi áp suất. 
A~ Quá trình cơ sở; B ~ Quá trình có kết nói nhiệt. 

Nhiệt độ trên đỉnh tháp C - 2 là 136%C, nhưng nhiệt độ trên đỉnh tháp C - 1 chỉ là 100°C. Vì vậy, 
kết nối gián tiếp các tháp có thể thực hiện được và lượng nhiệt cần để thực hiện quá trình tách sẽ giảm 
được khoảng 65% so với quá trình không có kết nối gián tiếp [Abu-Eishah và Luyben, 1985]. Ngoài ra, 
kinh phí đầu tư cho thiết bị cũng sẽ giảm đáng kế. 

6.3.2.2. Hỗn hợp ba cấu tử 

Để tách hỗn hợp ba cấu tử cần ít nhất hai tháp chưng luyện, bởi vậy kết nối gián tiếp các tháp 
thường là điều kiện tiên quyết. 

Kết nối hai tháp theo lộ trình a được biểu điễn trên hình 6.15A. 

Tháp C - 2 làm việc tại áp suất cao hơn vì vậy nhiệt thải của tháp này có thể dùng để đốt nóng 
tháp C - 1, Kết nối gián tiếp tháp sẽ giảm được lượng nhiệt cần thiết cho toàn bộ quá trình xuống tới giá 
trị lớn hơn trong hai giá trị của lượng nhiệt tiêu tốn cho hai tháp: 


Qhn — Max Qua» : Qauuu (6.19) 
Eự Fr Fư 


Đại lượng se và cm có thể tính theo các công thức (6.5) và (6.6). Kết nối gián tiếp tháp 


trong trường hợp tốt nhất có thể giảm được: 1/2 lượng nhiệt cần cấp cho quá trình khi không kết nối 
các tháp. 
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Hình 6.15. Sự phụ thuộc của lượng nhiệt nhỏ nhất cần cắp cho quá trình tách hỗn hợp ba cấu từ 2,2 
dimẽthylbutane (a)/2— mêthylpentane (b)/hexane (c) vào nông độ của hỗn hợp đầu. 
Hệ số bay hơi tương đối: œạ, = 1,B87; sục = 1,329. 
A ~ Lộ trình a; B— Lộ trình c; C— Lộ trình a — c có kết nối gián tiếp và trực tiếp các tháp. 
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Đồ thị trên hình 6.15A biểu diễn các giá trị tính được của pm theo phương trình (6.19) cho 
ự 


hẫn hợp 2,2 đdimêthylbutane (a)/2-mêthylpentane (b)/hexane (c). Trên hình vẽ, lượng nhiệt tiều tốn cho 
quá trình được thể hiện bằng hàm số ở đạng tham số và phụ thuộc vào nồng độ hỗn hợp đầu. Cho 


trường hợp này đại lượng vn 
Fr 


nằm trong khoảng 1,7 + 4,0 và như vậy thấp hơn nhiều so với trường 


hợp không kết nối gián tiếp các tháp. Ở vùng nồng độ trung bình của các cấu tử, lượng nhiệt cẩn cấp 
cho từng tháp xấp xỉ nhau, vì vậy việc loại bỏ lượng nhiệt cần cấp cho một trong hai tháp C—1 hoặc C-2 
sẽ tiết kiệm được một lượng nhiệt rất lớn cẩn cấp cho toàn bộ quá trình tách. Ở trường hợp này kết nối 
gián tiếp các tháp sẽ giảm được khoảng một nửa lượng nhiệt so với trường hợp không kết nối tháp. 

Tương tự, kết nối giản tiếp các tháp theo lộ trình c được thể hiện trên hình 6.15B. Tháp C-1 . 
làm việc ở áp suất cao, vì vậy sản phẩm đỉnh của tháp này ở dạng lỏng được dùng làm hỗn hợp đầu 
cho tháp C -— 2. 

Lượng nhiệt tổng cộng cần cấp cho toàn bộ quá trình sẽ bằng: 


Qạ MịP — Max Qpu„ Qạ, ị, (6.20) 
Fr tự tr 
Qạ Mín Quu, 
Ở đây: lượng nhiệt r. 3 và T được tính theo công thức (6.8) và (6.9). 
# 
Các kết quả tính theo phương trình (6.20) được thể hiện trên hình 6.15B. Đồ thị dạng tham số 
Q Ca, xun 
trên hình này cho thấy rất rõ nét sự chuyển đổi giữa hai đại lượng nhiệt n và TT . Lượng năng 
Ý 


lượng tiết kiệm được sẽ đạt cực đại tại vùng chuyển tiếp. Tuy nhiên, mức giảm năng lượng 50% sẽ 
không đạt được vì nếu hỗn hợp đầu đi vào tháp C - 2 ở dạng hơi (một dạng của kết nối gián tiếp, hình 
6.7B) thì hiệu quả đạt được sẽ kém hơn so với đạng kết nối gián tiếp được thể hiện trên hình 6.15B. 

Kết nối gián tiếp theo lộ trình a - e được thể hiện trên hình 6.15C. Ở đây, sản phẩm đỉnh ở dạng - 
lỏng từ tháp có áp suất cao C - 1 được đưa sang tháp C - 2 [Triantafyllou và Smith, 1992]. Lượng nhiệt 
tối thiểu cần thiết cho quá trình được xác định theo công thức: 


Qạuạn _ Ma Su= Qui, cm (621) 


Er Fr ` Fr ` Fự 


Các đại lượng chớ, -—ớ và _=~ được tính theo các công thức (6.12), (6.13) và (6.15). 
mu ? : 


Các kết quả tính toán cho hỗn hợp ba cấu tử 2,2 đimêthylbutane (a)/2-mêthylpentane (b)/hexane (c) 
được thể hiện ở dạng hàm tham số trên đồ thị tam giác (hình 6.15C). Ở đây đã nhận được một loạt các 


Qa ưu, in 


Q im 
đường song song trong từng vùng của đồ thị. Do đại lượng ———— Œ» — 


(EF.r) 


Qạ.„ 
luôn nhỏ hơn — hoặc 
F r) 


nên trên đổ thị tam giác chỉ có hai vùng. 


Lượng nhiệt cẩn cho quá trình hơn nằ:n trong khoảng 1,6 + 3,3 nên nhỏ hơn so với lượng 
+ 


nhiệt cần cấp cho quá trình theo lộ trình a hoặc lộ trình c. Ba quá trình 4, B và C trên hình 6.15 sẽ chỉ 
tương đương nhau nếu như hỗn hợp ba cấu tử có nống độ cấu tử ở rất nhó. Trong tất cả các trường hợp 
khác lộ trình a - c với kết nối trực tiếp và gián tiếp, về mặt nhiệt lượng là lộ trình tách thuận lợi nhất. 
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6.4. THIẾT KÉ MẠNG THIẾT Bị TRAO ĐỐI NHIỆT 


6.4.1. Đặt vấn đề 

Thông thường các hệ thống công nghệ hóa học bao gồm một số lượng lớn các thiết bị được liên 
kết với nhau bằng các dòng vật chất và các dòng năng lượng (chủ yếu ở dạng nhiệt). Để hệ thống các 
thiết bị trên làm việc ổn định và hiệu quả, nhiệt cần phải được cấp vào và lấy ra khỏi hệ thống tại nhiều 
vị trí, với số lượng khác nhau và tại các mức nhiệt độ khác nhau. Như vậy, theo quan điểm của nhiệt 
động học, các hệ thống công nghệ hóa học sẽ liên quan trực tiếp đến mạng thiết bị trao đổi nhiệt 
(MTBN). 

Phương án thiết kế đơn giản nhất cho một mạng thiết bị trao đổi nhiệt chính là phương án sử 
dụng cho mỗi dòng cần cấp nhiệt (đòng nguội) một nguồn nhiệt và cho mỗi dòng cần lấy bớt nhiệt 
(dòng nóng) một nguồn lạnh. : 

Tuy nhiên sẽ hiệu quả hơn nếu đưa ra được phương án thiết kế trong đó tiến hành ăn khớp được 
(về mặt truyền nhiệt) các dòng nóng và dòng nguội đã có trong hệ thống nhằm giảm lượng nhiệt cần 
thiết cấp từ nguồn nóng bên ngoài vào hệ thống cũng như giảm được việc phải sử dụng nguồn lạnh 
ngoài. Như vậy nhiệm vụ của thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt để thu hồi nhiệt chính là chọn và ăn 
- khớp được các dòng nóng và các dòng nguội để có thể hạ giá thành chung của mạng (bao gồm cả kinh 
phí đầu tư cho các thiết bị, kinh phí vận hành hệ thống thiết bị, kinh phí cho nguồn nóng và nguồn 
lạnh) đến mức thấp nhất. ` 


6.4.2. Thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt 

Từ nhiễu năm nay, việc phát triển các phương pháp dùng để thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt 
là lĩnh vực được nhiều nhà nghiên cứu của ngành kỹ thuật hóa học quan tâm. Trước đây các phương 
pháp thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt đã được ứng dụng trong kỹ thuật thâm lạnh (cryogenic), cụ 
thể là trong các hệ thống tách hỗn hợp không khí đã hóa lỏng. Tất cả các phương pháp trên đều dựa vào 
việc xây dựng các đồ thị nhiệt độ - enthalpy của các đòng (tương tự như các đồ thị dùng để thiết kế một 
thiết bị trao đổi nhiệt). Các phương pháp này sau đó đã được Linnhoff và các cộng sự tiếp tục phát triển 
và quảng bá. : 


6.4.2.7. Thiết kế mạng thiết bị trao đỗi nhiệt bằng phương pháp đồ thị 

Trên các đồ thị nhiệt độ — enthalpy cho dòng nóng và dòng nguội thường xuất hiện điểm thắt 
(điểm tại đó hiệu số nhiệt độ giữa hai đòng đạt giá trị nhỏ nhất ATmia). Do vậy các phương pháp thiết kế 
mạng thiết bị trao đổi nhiệt đều sử dụng phương pháp điểm thắt (kỹ thuật điểm thắt). 

Thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt được bắt đầu bằng việc phân tích mạng thiết bị trao đổi 
nhiệt nhằm mục đích xác định các dòng nóng (các dòng có khả năng cấp nhiệt) và các đòng nguội (các 
dòng có khả năng thu nhiệt) dựa vào các phương trình cân bằng vật chất và cân bằng nhiệt lượng. 

Trước tiên xét trường hợp đơn giản khi hệ chỉ gồm một dòng nóng và một đòng nguội. Nhiệt độ 
đầu (được gọi là nhiệt độ nguồn Tạ) và nhiệt độ cuối (được gọi là nhiệt độ mục tiêu T+) của các dòng và 
các thay đổi enthalpy (AH) của các dòng cho trong bảng 6.l: 
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Bảng 6.1. Số liệu cho bài toán tích hợp nhiệt hai dòng 


Nhiệt độ nguồn | Nhiệt độ mục tiêu Tải nhiệt AH, 
CP, MW/C 
Te °C Tr, °C MW 
110 14 0.2 
40 12 0,1 


Thiết kế MTBN cho một quá trình đơn giản gồm một hoặc hai dòng cẩn phải được đun nóng hay 
làm nguội thường không gặp khó khăn. Trong trường hợp có nhiều dòng nóng và đòng nguội, thiết kế 
mạng MTBN sẽ phức tạp hơn và có thể có nhiều phương án cho mạng. Kỹ sư thiết kế sẽ phải quyết định 
phương án thiết kế đạt được mục tiêu thu hồi nhiệt tối ưu, trong khi vẫn đảm bảo tính linh hoạt cho bản 
thiết kế để thích hợp được với các thay đổi của các điều kiện của quá trình, đồng thời đâm bảo được khả 
năng khởi động, hoạt động dễ dàng và an toàn. Do các phương pháp thiết kế MTBN đểu sử dụng 
phương pháp “Kỹ thuật điểm thắt”, dưới đây sẽ trình bày các nội dung chính của phương pháp này. 


6.4.2.2. Nội dung của phương pháp “Kỹ thuật điểm thắt” dùng đề thiết kế mạng 
thiết bị trao đôi nhiệt 

Vào những năm 80 của thế kỷ trước, nhiều nghiên cứu về các phương pháp thiết kế mạng các 
thiết bị trao đổi nhiệt đã được tiến hành {Gundersen and Naess (1988)]. Một trong những phương pháp 
được ứng dụng rất rộng rãi đó là bộ kỹ thuật được gọi tên “Kỹ thuật điểm thắt” do Bodo Linnhoff và các 
cộng sự làm việc tại ICI, Union Carbide và trường Tổng hợp Manchester phát triển. Tên của kỹ thuật 
này xuất phát từ thực tế là trên đồ thị với hệ tọa độ là nhiệt độ và lượng nhiệt được trao đổi giữa các 
dòng của hệ luôn xuất hiện điểm thắt giữa các đồ thị của hai dòng nóng (dòng cần lấy nhiệt đi) và dòng 
nguội (đòng cần nhận thêm nhiệt) (hình 6.17). Như đã chỉ ra trong các nghiên cứu, điểm thắt là một 
điểm gãy rõ ràng về mặt nhiệt động của hệ và vì vậy để lượng năng lượng tiêu tốn cho quá trình đạt giá 
trị nhỏ nhất thì nhiệt không được truyền qua điểm thắt (Linnhoff và các cộng sự, 1282). 

Trong phần này sẽ trình bày các nguyên lý cơ bản của phương pháp “Kỹ thuật điểm thắt” nhằm 
mục đích tích hợp năng lượng và các nguyên lý này sẽ được minh họa bằng các ví dụ đơn giản. 

a) Một só khái niệm 

Quá trình phát triển và ứng dụng của phương pháp kỹ thuật điểm thắt sẽ được thể hiện qua việc 
xem xét bài toán thu hồi nhiệt của quá trình gồm bốn dòng: hai dòng nóng (cần làm nguội) và hai dòng . 
nguội (cần đun nóng). Thông số của các dòng được dẫn trong bảng 6.2. 

Một số thông số đặc trưng của dòng; 

~'Ts - nhiệt độ đầu (nhiệt độ nguồn) của dòng 

~ 'Tr - nhiệt độ cuối (nhiệt độ mục tiêu) của dòng 

~ CP - dòng nhiệt dung của dòng, kW/°C 

Khi nhiệt dung riêng C; của các đòng có thể coi là đại lượng không đổi và trong hệ không xảy ra 
quá trình chuyển pha thì dòng nhiệt dung CP có thể tính theo công thức: 

CP =m.C (6.22) 
và lượng nhiệt được tính theo công thức: 
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AH=CP.AT (6.23) 

Ở đây: 

m - lưu lượng khối lượng của dòng, kg/s 

; - nhiệt dung riêng trung bình trong khoảng Ts và T:, kJ/(kg.độ) 

AT ~ hiệu số nhiệt độ trong khoảng đang xét, °K 

AH - lượng nhiệt, kW 

Tải nhiệt cho trong bảng 6.2 là lượng nhiệt tổng cộng cần thiết cho quá trình đun nóng hoặc làm 
nguội các dòng để đạt được nhiệt độ mục tiêu Tr. 

Từ các số liệu cho trong bảng 6.2 có thể thấy rõ ràng vùng có khả năng tích hợp nhiệt giữa bốn 
dòng. Ở đây có hai dòng cần được đun nóng và hai dòng cần được làm nguội. Nhiệt độ của các dòng cũng 
chỉ ra chiểu của quá trình trao đổi nhiệt: nhiệt lượng sẽ chuyển từ các dòng nóng sang các dòng nguội. 

Như vậy nhiệm vụ ở đây là phải tìm ra được cách bố trí tốt nhất các thiết bị trao đổi nhiệt giữa 
các dòng nóng và dòng nguội để đạt được các nhiệt độ mục tiêu Tị. 


Bảng 6.2. Số liệu cho bài toán tích hợp nhiệt bến dòng 


Dòng nhiệt dung | Nhiệt độ nguỗn | Nhiệt độ mục | Tải nhiệt AH, 
CP, kWC Ts, °C tiêu T:, °®C kW 


STT Kiểu dòng 


b) Nội dung phương pháp 

- Bài toán (đơn giản) cho hai đòng 

Trước khi tiến hành khảo sát khả năng tích hợp năng lượng cho bốn dòng cho trong bảng 6.2, ta 
tiến hành mính họa cách sử dụng giản đồ nhiệt độ - enthalpy cho bài toán đơn giản chỉ gồm hai dòng. 
Sơ đồ tổng quát cho trường hợp đun nóng và làm nguội hai dòng từ nhiệt độ nguồn Tạ; đến nhiệt độ 
mục tiêu Tr được thể hiện trên hình 6.16. 

Một lượng nhiệt nhất định được trao đổi giữa các dòng trong thiết bị trao đổi nhiệt 1 (AH,„, Q„;). 
Ngoài ra, cần cấp lượng nhiệt bổ sung từ nguồn nhiệt (nguồn nóng -AH„;, Qe:) để nâng nhiệt độ của 
dòng nguội từ T”rc đến nhiệt độ mục tiêu Trc ở trong thiết bị đun nóng 3 và cần lấy đi lượng nhiệt 
(thường bằng nước làm nguội lấy từ nguồn) (AHesø, Q.aa) để đưa nhiệt độ của dòng nóng đến nhiệt độ 
mục tiêu ở trong thiết bị làm nguội 2. : 
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4090 


ATima = 109C ATzi = 20C 
() 


Hình 6.16. Bài toán tích hợp nhiệt của hai dòng 
(a) Sơ đỗ tổng quát, (b) Sơ đồ có dẫn các thông số của các dòng 
1 ~ Thiết bị trao đỗi nhiệt; 2— Thiết bị làm nguội, 3— Thiết bị đun nóng 


Giản đồ T - H 
Hình 6.17 là giản đồ T - H: nhiệt độ (trục tung) - enthalpy (trục hoành) của các dòng. 


TA, 


b} 


_" | 
Hình 6.17. Giản đò nhiệt độ — enthalpy cho ví dụ gôm hai dòng 
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Để quá trình truyền nhiệt diễn ra được cần phải duy trì hiệu số nhiệt độ giữa hai đòng nóng và 
đòng nguội không nhỏ hơn giá trị A'T„ia nằm trong khoảng 5 + 309C, 

Góc nghiêng của các đường trên giản đồ T - H sẽ tỷ lệ thuận với 1/CP (do AH = CP.AT - dòng 
enthalpy (dòng nhiệt), kW) nên các đòng có dòng nhiệt dưng thấp sẽ có góc nghiêng lớn và đồ thị trên 
giản đồ T ~ H sẽ có độ dốc cao, còn các đòng có nhiệt dung cao sẽ có góc nghiêng nhỏ và đồ thị sẽ có độ 
dốc thấp. 

Lượng nhiệt được trao đổi giữa hai dòng AH.. sẽ do vùng enthalpy chồng lên nhau của hai dòng 
tạo ra. Lượng nhiệt cần phải được bổ sung từ nguồn nóng AH›ø được xác định từ phần enthalpy của 
dòng nguội không được dòng nóng chồng lên. Lượng nhiệt cần phải lấy đi bằng nguồn lạnh (AH4¿) sẽ 
được xác định bằng phần enthalpy của dòng nóng không chồng lên dòng nguội. 

Do chỉ cần quan tâm đến thay đổi của enthalpy AH, nên gốc tọa độ trên trục hoành chỉ cẩn chọn 
tương đối cho từng dòng và vì vậy đồ thị của các dòng có thể địch chuyển tương đối theo phương nằm - 
ngang, Khi dịch chuyển tương đối đồ thị của các dòng theo phương nằm ngang sẽ có thể thay đổi được 
hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất giữa các dòng AT„„ cũng như vùng chồng lên nhau giữa các đồ thị và vì vậy 
có thể thay đổi được lượng nhiệt trao đổi giữa các dòng AH„„, cũng như lượng nhiệt cẩn được cấp bổ 
sung AHhø: từ nguồn nóng và lượng nhiệt cần truyền cho nguồn lạnh AH,„a (hình 6.17). 

Trên hình 6.17a biểu diễn đồ thị của các dòng tương ứng với AT„ạ = 10°C và trên hình 6.17b 
biểu diễn đồ thị cũng của các dòng trên khi AT„„ = 20°C. Tương ứng với ATim nhỏ (AT„¡a = 10°C), 
lượng nhiệt trao đổi giữa hai dòng sẽ lớn (AH„x = 1IMW so với AH„ = 10 MW khi AT„„ = 20°C) và 
lượng nhiệt cẩn cấp vào từ nguồn nóng cũng như lượng nhiệt nhả cho nguồn lạnh sẽ giảm xuống 
(AHHh = 3MW sơ với AHùe = 4 MỸ và AHox = IMW so với AH,s¿ = 2 MỸ ). Động lực trung bình của 
quá trình trao đổi nhiệt cho trường hợp ATạ¡a = 10°C sẽ giảm xuống và tải nhiệt của thiết bị trao đối 
nhiệt sẽ tăng lên so với trường hợp AT„¿„ = 20°C. Kết quả là diện tích bể mặt trao đổi nhiệt của thiết bị 
sẽ tăng lên và kinh phí đầu tư cho thiết bị cũng sẽ tăng lên. Kinh phí này một phần sẽ được bù lại bằng 
việc giảm kinh phí đầu tư cho nguồn nóng ngoài và nguồn lạnh ngoài. Một cách tổng quát sẽ tổn tại 
một giá trị ATa tối ưu như thể hiện trên hình 6,18. Vùng tối ưu trên hình 6.18 khá bằng phẳng và nằm ˆ 
trong khoảng A Tx¡a = 10 + 30°C, 


Giá 


AT. AT... 


Hình 6.18. Ảnh hưởng của AT„„ đến chỉ phí cho quá trình thu hồi nhiệt 
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Lượng nhiệt tối đa có thể thu hổi sẽ đạt được tại vị trí khi đường biểu diễn dòng nóng và dòng 
nguội tiếp xúc với nhau trên giản đổ T - H (hình 6.19). Cho trường hợp này động lực của quá trình tại _ 
một đầu của thiết bị trao đổi nhiệt bằng không và khi đó để thực hiện quá trình cẩn phải có bể mặt trao 
đổi nhiệt tiến đến vô cùng (A > s). Trong trường hợp này thiết bị được gọi là "b¡ thắt" tại một đầu (khi 
đường biểu điễn dòng nóng và dòng nguội gặp nhau). Trên hình 6.19 thiết bị trao đổi nhiệt "bị thất” tại 
đầu nguội. 

Các dòng nóng và dòng nguội không thể cắt chéo nhau được vì khi đó nguyên lý thứ hai của 
nhiệt động học sẽ bị vi phạm (nhiệt chỉ có thể được truyền từ nơi có nhiệt độ cao đến nơi có nhiệt 
độ thấp). 


Hình 6.19. Thu hôi nhiệt cực đại cho ví dụ hai dòng 


- Bài toán bốn đòng - Dựng đường phối hợp (nhiệt) 
Trên hình 6.20a các dòng nóng cho trong bảng 6.2 được thể hiện bằng các đồ thị trên giản đồ T - H. 


Hình 6.20, Biểu diễn các dòng nóng trên giản đô T— H 
a) Các dòng nóng riêng biệt; b) Đường phối hợp (nhiệt) của các dòng nóng 


. te)- 
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Trên hình 6.20a biểu diễn thay đổi enthalpy AH của các dòng nóng nên các đường riêng rẽ này 
có thể biểu diễn ở vị trí nào cũng được nhưng phải đảm bảo trong đúng khoảng nhiệt độ đã cho. Điểu 
này có nghĩa là nếu trong cùng một khoảng nhiệt độ có nhiều dòng thì các dòng nhiệt dung phải được 
cộng lại để tạo thành một đường duy nhất ~ đường phối hợp (nhiệt) (hình 6.20). 

Trên hình 6.21 thể hiện các đường phối hợp của các dòng nóng và các dòng nguội khi hiệu số 
nhiệt độ nhỏ nhất giữa các đường phối hợp trên AT„„ = 10°C. Như vậy trong bất kỳ thiết bị nào được 
sử dụng trong mạng thiết bị trao đổi nhiệt (MTBN), hiệu số nhiệt độ giữa các dòng sẽ không thể nhỏ 
hơn 10C. 

Cũng như trong trường hợp bài toán hai đòng, vùng chồng lên nhau của các đường phối hợp sẽ 
cho biết lượng nhiệt mục tiêu thu hồi được AH„ (lượng nhiệt thư hồi cẩn đạt được khi thiết kế mạng). 
Ngoài ra vị trí của các đường phối hợp ở các đầu của đồ thị sẽ cho biết lượng nhiệt cần cấp từ nguồn 
nóng ngoài vào AHio và lượng nhiệt cần lấy đi bằng nguồn lạnh ngoài AH.uu. Đây là các lượng nhiệt bé 
nhất do các nguồn nóng và nguồn lạnh ngoài đảm nhận để các đòng có thể đạt được nhiệt độ mục tiêu . 
Tr. Đây cũng chính là các thông tin rất có giá trị giúp cho người thiết kế có định hướng về các nguồn 
nóng và nguồn lạnh ngoài trong thiết kế MTBN. Các kết quả của các phương án thiết kế cần phải so 
sánh với các yêu cầu tối thiểu về lượng nhiệt cẩn cấp từ nguồn nóng ngoài và lượng nhiệt cần lấy đi 
bằng nguồn lạnh ngoài để từ đó có thể đưa ra phương án thiết kế hoàn thiện tiếp theo. 


Hình 6.21. Đường phối hợp của các dòng nóng và dòng nguội 
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Trong đại đa số các mạng thiết bị trao đối nhiệt, hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất A Tm¡a sẽ xuất hiện tại 
một điểm. Điểm này được gọi là điểm thắt. Trong ví dụ xét ở trên điểm thắt xuất hiện tại nhiệt độ 90°C 
của đường phối hợp của các dòng nóng và tại 80°C của đường phối hợp của các dòng nguội. 

Đối với các bài toán nhiều dòng, điểm thất thường xuất hiện trong khoảng giữa của các đường 
phối hợp (như trên hình 6.21). Bài toán có điểm thắt xuất hiện tại một đầu của các đường phối hợp 
được gọi là bài toán ngưỡng và đày là trường hợp sẽ được thảo luận sau. 

Ý nghĩa nhiệt động của điểm thắt 

1, Điểm thắt chia hệ thống thành hai vùng nhiệt động khác nhau. Vùng ở phía trên điểm thắt 
được gọi là vùng tiêu thụ nhiệt. Ở vùng này nhiệt sẽ đi từ nguồn nóng ngoài vào và sẽ không có lượng 
nhiệt nào đi ra khỏi vùng này. Ngược lại, vùng phía dưới điểm thắt là vùng nhả nhiệt. Từ vùng này nhiệt 
sẽ đi tới nguồn lạnh ngoài và ở vùng này sẽ không có lượng nhiệt nào đi vào từ nguồn nóng ngoài. 

Như vậy sẽ không có dòng nhiệt nào đi qua điểm thắt (hình 6.22a). 


ve TC 


Điểm th ất 


‡ 


Hình 6.22. Phân rã hệ do điểm thắt 


2. Nếu có một mạng thiết bị trao đổi nhiệt được thiết kế nhưng lại có dòng nhiệt đi từ một nhiệt 
độ nào đó của đòng nóng ở phía trên điểm thắt (bao gồm cả nguồn nóng ngoài) đến một nhiệt độ nào 
đó của dòng nguội ở phía dưới điểm thắt (bao gồm cả các nguồn lạnh ngoài), thì khi đó sẽ có dòng nhiệt 
đi qua điểm thất. Nếu lượng nhiệt đi qua điểm thất là AH,„; thì để duy trì cân bằng năng lượng, tải 
nhiệt của nguồn nóng ngoài và nguồn lạnh ngoài đều phải tăng lên một đại lượng đúng bằng AH„, 
(hình 6.22b). Như vậy, dòng nhiệt đi qua điểm thắt sẽ làm tăng nhu cầu tiêu thụ đối với nguồn nóng 
tgoài và nguồn lạnh ngoài (cao hơn so với các giá trị nhỏ nhất có thể đạt được). 

Phân rã hệ thành hai vùng bởi điểm thắt sẽ rất hữu ích trong thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt 
vì bài toán ban đâu sẽ được chia làm hai bài toán nhỏ hơn. Điều này cũng cho thấy vùng ở đó quá trình 
truyền nhiệt ăn khớp được với nhau (ăn khớp giữa dòng nóng và dòng nguội) sẽ là vùng có các điều 
kiện giới hạn chặt chẽ nhất và vùng này hoặc ở ngay tại điểm thắt hoặc ở lân cận điểm thất. 
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Trong mạng MTBN sử dụng nhiều nguồn nóng và nguồn lạnh có thể có các điểm thất khác và 
các điểm này được gọi là các điểm thắt nguồn. Các điểm thắt nguồn sẽ làm cho bài toán thiết kế tiếp tục 
được phân rã. Vấn để phân rã mạng có thể được sử dụng trong các thuật toán dùng để tổng hợp (thiết 
kế) tự động mạng thiết bị trao đổi nhiệt MTBN. 

6.4.2.3. Phương pháp bảng dùng để giải bài toán thiết kế mạng thiết bị trao đỗi nhiệt 

Phương pháp bảng là phương pháp số dùng để xác định các nhiệt độ tại các điểm thất cũng như 
tải nhiệt nhỏ nhất của nguồn nóng Q›„¡ và của nguồn lạnh Q.u của bài toán thiết kế MTBN do Linnhoff 
và Flower để xuất (1978). Nó cho phép loại bỏ nhu cầu vẽ các đường phối hợp (nhiệt) vì vậy giúp thuận 
tiện khi giải các bài toán thiết kế MTBN bằng cách tính tay. Phương pháp này ít được sử dụng trong 
thực tế công nghiệp do các công cụ phân tích điểm thắt trên các máy điện toán ngày càng được sử dụng 
rộng rãi. 

Phương pháp bảng bao gồm các bước sau đây : 

1. Chuyển nhiệt độ thực tế của các dòng T›¿ sang nhiệt độ của từng khoảng Tìm theo các công 
thức sau : 

- Cho dòng nóng: Ti = Tae — ATmin/2 

- Cho dòng nguội: Tịn = T;« + AT n2 

Như vậy, sử dụng nhiệt độ khoảng thay đổi cho nhiệt độ thực tế là đã tính đến hiệu số nhiệt độ 
nhỏ nhất ATri.. Cho bài toán đang xét khi ATmịạ = 10%C nhiệt độ khoảng xem trong bảng 6.3. 


Bảng 6.3. Xác định nhiệt độ khoảng khi ATmiạ = 10%C 


Nhiệt độ thực tế T„.. °C Nhiệt độ khoảng T.„„ 9C 


2. Đánh dấu các nhiệt độ khoảng trùng nhau. Trong bảng 6.3 các nhiệt độ này được đặt trong ngoặc. 

3. Sắp xếp các nhiệt độ khoảng theo độ lớn giảm dần. Các nhiệt độ trùng nhau chỉ thể hiện một 
lần (bảng 6.4). Ghi mã số các đòng trong khoảng nhiệt độ đang xét. Nếu là các đòng nóng: mã số = — số 
thứ tự của dòng; nếu là dòng nguội: mã số = + số thứ tự của dòng. 


Bảng 6.4. Sắp xếp nhiệt độ khoảng theo độ lớn giảm dần 


Khoảng nhiệt độ AT, °C Mã số các dòng trong khoảng 
nhiệt độ 


W : 


4-(2+1U 
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(3+4) - (1+2) 
3~-(1+2) 
3-2 


4. Tính cân bằng nhiệt lượng cho các đòng rơi vào từng khoảng nhiệt độ theo công thức sau. Cho 

khoảng nhiệt độ thứ n: 
AHh = ŒCP; - XCPh). ATna 

Trong đó: 

AH; - lượng nhiệt cần cấp cho khoảng nhiệt độ thứ n; 

ECP, - tổng dòng nhiệt dung của tất cả các dòng nguội có trong khoảng nhiệt độ thứ n; 

CP, - tổng đòng nhiệt dung của tất cả các dòng nóng có trong khoảng nhiệt độ thứ n; 

AT = Ta-¡ — Tạ ~ hiệu số nhiệt độ của khoảng thứ n (xem bảng 6.5). 


Bảng 6.5. Bảng của bài toán 


Nhiệt độ khoảng Dòng trong XCP, - XCP¡, 
Tì„, ®C khoảng kWC 


-] 
4—-(2+1) 
(3+4) -(1+2) 
3— (1+2) 
3-2 


5. Tạo dãy nhiệt dư bắt đầu từ khoảng nhiệt độ trên xuống khoảng nhiệt độ dưới của cột nhiệt độ 
khoảng (hình 6.23a). 

Tạo dãy nhiệt từ khoảng nhiệt độ cao đến khoảng nhiệt độ thấp nhằm đảm bảo đủ hiệu số 
nhiệt độ để nhiệt có thể truyền từ dòng nóng sang dòng nguội. Các giá trị âm xuất hiện trong dãy 
nhiệt sẽ là dấu hiệu cho thấy gradient nhiệt độ đang ở hướng sai và vì vậy trao đổi nhiệt sẽ không 
thể thực hiện được. 

6. Bổ sung lượng nhiệt vừa đủ ở phía trên cùng của dãy nhiệt sao cho loại bỏ được tất cả các giá 
trị âm có trong dãy nhiệt. 

So sánh các đường phối hợp (nhiệt) trên hình 6.21 với dãy nhiệt trên hình 6.23b có thể thấy 
lượng nhiệt bổ sung vào dãy nhiệt (b) chính là lượng nhiệt cần thiết nhỏ nhất lấy từ nguồn nóng ngoài 
(Quan = 50W) và lượng nhiệt lấy ra từ phía dưới dãy nhiệt chính là lượng nhiệt nhỏ nhất cần phải lấy 
đi bằng nguồn lạnh ngoài Q.m¡a = 30W. 
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Dãy nhiệt khi có bố sung Quaø 
(b) 


í í Dãy nhiệt 
Thứ tự Nhiệt độ ái:ÈW y 
khoảng | khoảng AT (4) 

0 


50 (Qmin) 


30 (Q‹mun}) 


Hình 6.23. Dãy nhiệt 
a) Dãy nhiệt khi chưa có bỗ sung nhiệt 
b) Dãy nhiệt khi đã bỗ sung lượng nhiệt Quua từ nguôn nóng 


Điểm thắt đã xuất hiện trong dãy nhiệt trên hình 6.23b và tại đây dòng nhiệt bằng không. Kết quả. 
này có thể dự đoán trước theo quy tắc: Nếu tải nhiệt của các nguồn nóng ngoài và nguôn lạnh ngoài đạt 
cực tiểu thì sẽ không có dòng nhiệt Äi qua điểm thắt. 

Trên hình 6.23b điểm thất sẽ xuất hiện tại nhiệt độ của khoảng bằng 85°C và tương ứng với nhiệt 
độ này nhiệt độ của đòng nguội sẽ bằng 80°C (85%C - AT„„/2 = 80°C) và nhiệt độ của đỏng nóng sẽ 
bằng 90%C (859C + AT„„/2 = 90%C). 

Ở đây không nhất thiết phải vẽ sơ đồ của các dãy nhiệt riêng rẽ. Sơ đồ trên hình 6.23b chỉ nhằm 
mục đích thể hiện nguyên lý của phương pháp. Các giá trị của đãy nhiệt có thể thêm vào bảng của bài 
toán ở đạng hai cột bổ sung (xem ví dụ 6.1). 

Tổng kết: 

Để đạt được lượng nhiệt thu hồi AH«„ cực đại và tải nhiệt của các nguồn nóng và nguồn lạnh 
ngoài nhỏ nhất cẩn phải có các điều kiện: 

1. Điểm thắt phải chia MTBN thành hai mạng con: mạng ở phía trên và phía dưới điểm thắt. 

2. Không có dòng nhiệt đi qua điểm thắt. 

3. Không được sử dụng nguồn nóng ở phía dưới điểm thắt. 

4. Không được sử dụng nguồn lạnh ở phía trên điểm thắt, 


6.4.2.4. Thiết kế mạng thiết bị trao đỗi nhiệt (MTBN) bằng phương pháp lưới 

a) Thễ hiện mạng MTBN bằng sơ đồ lưới 

Biểu diễn mạng thiết bị trao đổi nhiệt (MTBN) bằng phương pháp lưới sẽ rất thuận lợi cho việc 
thiết kế và tối ứu hóa MTBN (hình 6.24). 

Trên sơ đồ lưới, các dòng của quá trình được thể hiện bằng các đường nằm ngang và có ghi số 
thứ tự của đòng trong hình vuông. Các dòng nóng được vẽ ở phía trên của lưới và đi từ trái qua phải. 
Các dòng nguội được vẽ ở phía dưới và đi từ phải qua trái. Nhiệt dung CP của các dòng được ghi thành 
một cột ở cuối đường thể hiện các dòng. 
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Thiết bị làm nguội 


Đông nóng thứ n 


|m| Dòng nguội thứ m 


Thiết bị đun nóng Thiết bị trao đổi nhiệt 


Hình 6.24. Biểu diễn mạng thiết bị trao đôi nhiệt bằng phương pháp lưới 


Thiết bị trao đổi nhiệt được thể hiện bằng hai vòng tròn và được nối với nhau bằng đường thẳng 
đứng. Các vòng tròn được kết nối với các dòng có trao đổi nhiệt với nhau (đây chính là các dòng đi qua 
thiết bị trao đổi nhiệt). Các thiết bị đun nóng và làm nguội được thể hiện bằng vòng tròn và được kết 
nối với các nguồn nóng và nguồn lạnh thích hợp. Tải nhiệt của thiết bị trao đổi nhiệt được ghi ở phía 
dưới thiết bị. Trong nhiều trường hợp nhiệt độ của các dòng cũng được thể hiện trên sơ đồ lưới. 

b) Thiết kế MTBN theo mục tiêu lượng nhiệt thu hôi cực đại 

Các kết quả phân tích trên đồ thị T - H và bằng phương pháp bảng cho ví dụ bốn dòng (hình 
6.21 và hình 6.23) chỉ cho thấy tải nhiệt nhỏ nhất cho bài toán dẫn trong bảng 6.2 bằng 50 kW cho 
nguồn nóng, 30 kW cho nguồn lạnh và nhiệt độ tại điểm thắt của dòng nguội bằng 80°C và của dòng 
nóng bằng 900C, 

Sơ đồ lưới của bài toán này được thể hiện trên hình 6.25. 


CP, kW/C 
180C ỨC! 19C 60"C -3/0 
150C 9C : +90 30C 1,0 


_I3'C 80C; :8ŒC 2C 
20 
MỨC SỨC: ra 4,5 
" 


Hình 6.25. Sơ đồ lưới cho bài toán bốn dòng 


Trên hình 6.25 điểm thắt được thể hiện bằng hai đường gạch - gạch thẳng đứng. Hai đường này 
chia lưới thành hai vùng: vùng ở phía trên và phía dưới điểm thắt. Tại điểm thắt, nhiệt độ của các dòng 
nguội và các dòng nóng bị dịch lệch đi một khoảng bằng đúng hiệu số nhiệt độ A Tin. 

Như đã rút ra nhận xét ở phía trên, để đạt được lượng nhiệt thu hồi AH« cực đại (tương ứng với 
tải nhiệt của nguồn nóng AHạ„, và của nguồn lạnh AH.«u đạt cực tiểu) thì ở phía trên điểm thắt không 
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được sử dụng nguồn lạnh. Điểu này có nghĩa là ở vùng phía trên điểm thắt nhiệt độ của các dòng nóng 
được giảm xuống đến nhiệt độ tại điểm thất chỉ bằng cách trao đổi nhiệt với các dòng nguội. Vì vậy, 
thiết kế MTBN sẽ được bắt đầu tại điểm thắt bằng cách tìm được sự ăn khớp khả thi giữa các dòng 
nhằm đạt được mục tiêu đặt ra. 

Để tạo ra được sự ăn khớp giữa các dòng ở ngay vùng lân cận phía trên của điểm thắt thì cẩn thỏa 
mãn điều kiện nhiệt dung của dòng nóng phải không lớn hơn nhiệt dung của dòng nguội: 

CP\ < CP, | (6.24) 

Đây chính là điểu kiện để đảm bảo hiệu số nhiệt độ giữa các dòng nóng và dòng nguội không 
nhỏ hơn AT„¡ (hình 6.26). 

Do góc nghiêng của các đường trên đồ thị T - H tỷ lệ với 1/CP nên ở phía trên điểm thắt các 
đường sẽ hội tụ lại nếu CPụ > CP. và vì vậy trên đồ thị T - H các đường sẽ tách dẫn ra khỏi nhau khi 
tiến đến vị trí của điểm thắt tương ứng với AT„¡a. Rõ ràng khi đó điểu kiện AT > AT»¡ sẽ không được 
thỏa mãn. Ngoài ra, ở phía trên điểm thắt các dòng nóng bắt buộc phải ăn khớp ngay với các dòng 
nguội vì nếu không sẽ không thể đạt được nhiệt độ điểm thắt (do ở phía trên điểm thắt không được sử 
dụng thiết bị làm nguội). 


T,C 


Dòng nóng /CP.<CP, 


Vùng phiatrên : 
điểm thắt ị 


Vùng phía dưới 
¡ điểm thắt 


H 


Hình 8.26. Thiết kế mạng ở vùng lân cận điểm thắt 

Ở phía dưới điểm thắt các thủ tục cũng sẽ tương tự. Nhiệt độ của các dòng nguội ở vùng này 
được nâng lên đến nhiệt độ tại điểm thắt sẽ chỉ bằng trao đổi nhiệt với các dòng nóng. Ở vùng phía dưới 
ngay lân cận điểm thắt, để các dòng ăn khớp được với nhau thì nhiệt dung của các dòng nóng phải 

không được nhỏ hơn nhiệt dung của dòng nguội: 
CPạ > CP, (6.25) 
Đây là điều kiện cần nhằm để tránh vi phạm điều kiện về hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất (AT > ATimn)- 
Như vậy ở phía dưới điểm thắt các dòng nguội bắt buộc phải ăn khớp ngay với các dòng nóng 


nếu không sẽ không đạt được nhiệt độ tại điểm thắt (vì ở phía dưới điểm thắt không được sử dụng thiết _ 
bị đun nóng). 
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c) Thiết kế MTBN ở phía trên điêm thắt 
Ở lân cận phía trên điểm thắt phải thỏa mãn điểu kiện: 
CP; < CP. 
1. Áp dụng điều kiện trên cho vùng lân cận điểm thất thì dòng 1 (CP\ = 3,0) và dòng 4 (CP = 4,5) 
có thể ăn khớp được với nhau (nhưng dòng 1 và dòng 3 lại không thỏa mãn điểu kiện trên). 
Bằng cách ăn khớp hai dòng 1 và 4, khi chuyển đủ lượng nhiệt cần thiết để hạ nhiệt độ của dòng 
1 đến nhiệt độ của điểm thắt sang cho dòng 4 sẽ tính được lượng nhiệt thu hồi: 
AH„=CP\.(Ts ~ Tg«+) 
AHx„„ = 3,0.(180 - 90) = 270 kW 
Luợng nhiệt này cũng sẽ vừa đủ để nâng nhiệt độ của dòng 4 đến nhiệt độ tại điểm thắt 
(hình 6.26): 
AH,„ = 4,5.(140 — 80) = 270 kW | 
2. Dòng 2 có thể ăn khớp với dòng 3 (CP; = 1,0 < CP; = 2,0). Chuyển cho dòng 3 lượng nhiệt đủ 
để hạ nhiệt độ của đòng 2 đến nhiệt độ tại điểm thắt: 
AHxx = 1,0.(150 — 90) = 60 kW 
3. Tính lượng nhiệt cần thiết để nâng nhiệt độ của dòng 3 từ nhiệt độ điểm thắt đến nhiệt độ mục tiêu: 
AH =2,0.(135 - 80) = 110 kW 
Do lượng nhiệt này lớn hơn lượng nhiệt nhận được từ dòng 2 nên cẩn phải cấp thêm nhiệt cho 
dòng 3 trong thiết bị đun nóng. 
4. Tính lượng nhiệt cần cấp cho dòng 3 trong thiết bị đun nóng: 
Af„: = 110 — 60 = 50 kW 
Kết quả này phù hợp với kết quả khi giải bài toán trên bằng phương pháp bảng Quan = 50 kW 
(hình 6.23b). 
Sơ đồ của MTBN ở phía trên điểm thắt được thể hiện trên hình 6.27a. 


CP,kW/C 

IRỨC. 9ựC ¡ 30 
1,0 

2.0 

90 kW 30 kW 
l4] 45 
| —'2T0KW  ˆ 
3) b) 


Hình 6.27, Mạng thiết bị trao đỗi nhiệt ở phía trên và phía dưới điểm thắt 
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d) Thiết kế MTBN ở phía dưới điểm thắt 
Ở lân cận phía đưới điểm thắt phải thỏa mãn điều kiện: 
CPạ›>CP, 
1. Do đồng 4 bắt đầu từ nhiệt độ điểm thất Ts = Tpua+ = 80C nên không cẩn có sự ăn khớp ở - 
phần phía dưới điểm thắt 
2. Dòng 1 và đòng 3 ở phần lân cận của điểm thắt thỏa mãn điểu kiện về nhiệt dung CP ở trên 
(CP; = 3,0 > CP; = 2,0), nhưng dòng 2 và dòng 3 lại không thỏa mãn điều kiện này. Như vậy dòng 1 sẽ 
ăn khớp được với dòng 3 và lượng nhiệt cẩn phải lấy đi để hạ nhiệt độ của dòng 1 đến nhiệt độ mục tiêu 
sẽ bằng: 
AH„„ = 3,0.(90 ~ 60) = 90 kW 
Lượng nhiệt này không đủ để nâng nhiệt độ của dòng 3 đến nhiệt độ tại điểm thất (80°C). 
3. Lượng nhiệt cần phải bổ sung để nâng nhiệt độ của dòng 3 đến nhiệt độ tại điểm thắt: 
AH =2,0.(80 - 20) - 90 = 30 kW 
Chú ý: Lượng nhiệt này có thể lấy từ dòng 2 vì ở vùng xa điểm thất (không phải ở lân cận điểm 
thắt), hai dòng 2 và 3 có thể ăn khớp được với nhau. 
Khoảng nhiệt độ cần phải tăng lên của dòng 3 có thể xác định theo công thức (6.23): 


AT 
CP 


“Khi nhận lượng nhiệt bằng 30 kW từ dòng 2, nhiệt độ của đòng 3 sẽ tăng từ nhiệt độ nguồn đến 
nhiệt độ: 
20+-25 ~350C 
2,0 


Hiệu số nhiệt độ giữa hai dòng 2 và dòng 3 ở phía trước thiết bị trao đổi nhiệt sẽ bằng: 
90 - 35 = 55%C > A Tin = 100C 
Như vậy điều kiện về hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất A'Tr„„ = 10°C vẫn được thỏa mãn. 


4. Nhiệt độ của dòng 2 cần phải được tiếp tục hạ đến nhiệt độ mục tiêu. Vì vậy cần phải sử dụng 
thiết bị làm nguội. Tải nhiệt của thiết bị làm nguội được tính theo công thức: 


AHu¿¿ = 1,0.(90 — 30) — 30 = 30 kW 


Giá trị này chính là lượng nhiệt Q..n do nguồn lạnh lấy đi từ dòng 2 đã được dự báo bằng 
phương pháp bảng. 


Sơ đổ của MTBN ở phía dưới điểm thắt được thể hiện trên hình 6.27b. 


Sơ đồ để xuất của mạng thiết bị trao đối nhiệt nhằm mục đích thu hồi nhiệt tối đa được thể hiện 
trên hình 6.28. 
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CP,  AH, 
(kW/C) (kW) 


30 360 


I8ỨC 9C : 
[1l —————}—- 


-50kW — 60kW pị 90kW  30kW 
4C L- 
kuu ¬ | 4/5 270 
270 kW . 
Hình 6.28. Sơ đô đề xuắt của mạng thiết bị trao đỗi nhiệt khi AT,„ạ = 10°C 


6.4.2.5. Tách dòng 

Khi nhiệt dung của các dòng không thỏa mãn điều kiện ăn khớp các dòng tại điểm thắt (do ví 
phạm điều kiện về hiệu số nhiệt đệ nhỏ nhất AT„¡a) thì khi đó có thế thay đổi nhiệt dung của các dòng 
bằng cách tách dòng. Sau khi chia dòng lưu lượng khối lượng của các đòng nhánh sẽ giảm xuống và vì 
vậy dòng nhiệt dung cũng sẽ giảm xuống. Nhận xét này sẽ được thể hiện qua ví dụ 6.1. 

Tương tự rếu không đủ số lượng các đòng để có thể đáp ứng được tất cả các ăn khớp cần thiết tại 
điểm thắt, thì khi đó dòng có nhiệt dung lớn có thể tách ra để tăng số lượng dòng. 

Các quy tắc chỉ dẫn việc ăn khớp và tách các dòng được dẫn trong “Bộ các chỉ dẫn cho kỹ sư hóa 
học”, IChemE (1994). 

Tóm tắt 

Các quy tắc hướng dẫn thiết kế mạng thiết bị trao đổi nhiệt theo mục tiêu thu hồi nhiệt tối đa 
bao gồm: 

1. Chia nhỏ bài toán bằng điểm thắt 

2. Thiết kế ở vùng cách xa điểm thắt 

3. Ở phía trên điểm thắt, để các dòng ăn khớp với nhau ở ngay vùng lân cận điểm thất cần phải 
thỏa mãn điều kiện: 

©P›ạ <CP. 

4. Ở phía dưới điểm thắt, để các dòng ăn khớp với nhau ở ngay vùng lân cận điểm thắt cần phải 

thỏa mãn điều kiện: 
CPụạ > CP. 

5. Nếu tiêu chuẩn ăn khớp dòng không được thỏa mãn thì cần phải tách dòng 

6. Phải cực đại hóa tải nhiệt của các thiết bị trao đổi nhiệt 

7. Cung cấp nhiệt từ nguồn ngoài chỉ được thực biện ở phía trên điểm thắt và nhâ nhiệt cho 
nguồn lạnh ngoài chỉ được thực hiện ở phía dưới điểm thắt. 
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6.4.2.6. Số thiết bị trao đỗi nhiệt nhỏ nhất 

Mạng thiết bị trao đổi nhiệt thể hiện trên hình 6.28 được thiết kế để đạt được lượng nhiệt thu hồi 
cực đại, vì vậy lượng nhiệt tiêu tốn sẽ đạt cực tiểu, chỉ phí cho nguồn nóng ngoài và nguồn lạnh ngoài sẽ 
nhỏ nhất. 

Tuy nhiên, phương án thiết kế trên không nhất thiết đã là tối ưu cho MTBN. Phương án thiết kế 
tối ưu sẽ là phương án có tổng chỉ phí tính theo năm phải thấp nhất. Như vậy để có phương án thiết kế 
tối ứu thì chỉ tiêu tối ưu sẽ phải bao gồm cả kinh phí đầu tư cho thiết bị, chi phí cho các nguồn nóng và 
nguồn lạnh ngoài cũng như các chỉ phí khác. Phần kinh phí đầu tư cho thiết bị sẽ phụ thuộc vào số các 
thiết bị trao đổi nhiệt và kích thước của các thiết bị của mạng, 

Hình 6.28 chỉ cho thấy khả năng giảm số thiết bị trao đổi nhiệt. Thiết bị trao đổi nhiệt giữa dòng 
2 và dòng 3 có công suất 30 kW có thể loại bỏ và khi đó cần tăng tải nhiệt của thiết bị làm nguội và thiết 
bị đun nóng để đưa nhiệt độ của các dòng đạt giá trị mục tiêu. Trong trường hợp này dòng nhiệt đi qua 
điểm thắt có thể khác không, tải nhiệt của nguồn nóng và nguồn lạnh có thể sẽ tăng lên. Khi đó phương 
án thiết kế vừa điểu chỉnh lại có tốt hơn hay không, có kinh tế hơn không sẽ phụ thuộc vào tương quan 
giữa giá của thiết bị, của các nguồn nóng và các nguồn lạnh cũng như vào khả năng hoạt động của từng 
phương án thiết kế. Cho mạng thiết bị bất kỳ đều sẽ có phương án thiết kế tối ưu có tổng chí phí tính 
theo năm là nhỏ nhất (bao gồm kinh phí đầu tư cho thiết bị cộng với các chi phí cho nguồn nóng, lạnh 
và các chi phí khác). Đánh giá phần kinh phí đầu tư và kinh phí vận hành có thể xem trong các tài liệu 
tham khảo. 

Để xác định được phương án thiết kế MTBN tối ưu, cần phải định giá được một loạt phương án 
thiết kế khác nhau và phải tìm được sự thỏa hiệp giữa kinh phí đầu tư cho thiết bị (do số lượng và kích 
thước thiết bị trao đổi nhiệt quyết định), chỉ phí cho năng lượng (chi phí cho nguồn nóng và nguồn 
lạnh) và các chỉ phí này sẽ do lượng nhiệt thu hồi được quyết định. 

Cho các MTBN đơn giản, Holmann (1971) đã đưa ra công thức dùng để xác định số thiết bị trao _ 
đổi nhiệt nhỏ nhất của mạng: 

Zma = NỈ ¬ 1 (6.26) 

Ở đây: 

Zmị¡ — số thiết bị trao đổi nhiệt nhỏ nhất cần phải có trong MTBN (bao gồm cả các thiết bị đun 
nóng và làm nguội); 

N- số dòng (bao gồm cả các nguồn nóng và nguồn lạnh ngoài). 

Đối với các mạng phức tạp, để xác định số thiết bị trao đổi nhiệt nhỏ nhất cần phải sử dụng công 
thức tổng quát hơn sau đây: 

Z min = NÌ + L? — § (6.27) 

Ở đây: 

LÍ - số vòng có bên trong mạng (số vòng nội mạng) dùng để biểu diễn mạng; 

3— số phần nhánh độc lập (số tập con) có ở trong mạng. 
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Một vòng sẽ xuất hiện trong mạng khi có thể vẽ được một tuyến khép kín ở trong mạng, Một 
vòng như vậy có trong mạng MTBN biểu diễn trên hình 6.28 và vòng này được thể hiện trên hình 6.29 
bằng các đường gạch - gạch khép kín. Sự hiện diện của vòng ở trong mạng chỉ cho thấy khả năng giảm 
số thiết bị trao đổi nhiệt. 

Phần phân tích chỉ tiết phương trình (6.27) và các ứng dụng của phương trình này có thể xem 
trong các tài liệu tham khảo [Linnhoff et al, (1979), IChemE (1994), Smith (2005)]. 


CP  AH, 


i (kW/C) &W 
SX 360 


270 


Hình 6.29. Vòng ở trong mạng 


Tóm tắt 

Để tìm được phương án thiết kế tối ưu của mạng cần thực hiện các bước sau: 

1. Hãy bắt đầu bằng thiết kế MTBN theo mục tiêu thu hồi nhiệt cực đại. Số thiết bị trao đổi nhiệt 
cần thiết sẽ bằng hoặc bé hơn số thiết bị có trong MTBN nhận được theo mục tiêu thu hồi nhiệt tối đa. 

2. Nhận dạng các vòng đi qua điểm thất: phương án thiết kế theo mục tiêu thu hồi nhiệt cực đại 
thường chứa các vòng. 

3. Bắt đầu từ vòng có tải nhiệt bé nhất, tiến hành phá vỡ các vòng bằng cách thêm hoặc giảm tải 
nhiệt của các thiết bị còn lại trong MTBN. 

4. Tiến hành kiểm tra xem liệu điểu kiện hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất đã chọn có bị vi phạm hay _ 
không. Nếu điểu kiện này bị vi phạm nghiêm trọng thì cần phải chỉnh sửa lại phương án thiết kế để khôi 
phục lại điểu kiện hiệu số nhiệt độ nhỏ nhất ATmạ¡a. Nếu điểu kiện ATmia bị ví phạm ít thì có thể sự vì 
phạm này sẽ không ảnh hưởng nhiều đến tổng chỉ phí tính theo năm và vì vậy có thể bỏ qua. 

5, Đánh giá kinh phí đầu tư cho thiết bị và kinh phí vận hành hệ thống thiết bị nhằm mục đích 
đánh giá tổng chi phí theo năm. 

6. Lặp lại từ bước phá vỡ các vòng (bước 3) để tìm ra phương án thiết kế mạng có tổng chi phí 
theo năm nhỏ nhất. 

7. Xem xét các vấn để an toàn, khả năng hoạt động và các vấn để về bảo dưỡng và sửa chữa của 
bản thiết kế được điều chỉnh. 
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6.4.3. Tích hợp các quá trình 

Phương pháp “kỹ thuật điểm thắt” ngoài việc sử dụng trong thiết kế MTBN còn có thể cho phép 
hiểu thấu đáo bản chất của nhiều quá trình. Phương pháp này còn có thể ứng dụng để tích hợp các quá 
trình và thiết bị công nghệ khác như các tháp tách hỗn hợp, các thiết bị phần ứng, các máy nén và máy 
giãn, các thiết bị đun bay hơi và các bơm nhiệt. Khả năng mở rộng hơn nữa ứng dụng của “kỹ thuật 
điểm thất” được trình bày trong “Bộ các chỉ dẫn cho các kỹ sư hóa học” và trong IChemE (1994). 

Các kỹ thuật tích hợp các quá trình và thiết bị đã được mở rộng để sử dụng trong tối ưu hóa các 
quá trình chuyển khối, trong việc giảm thiểu lượng nước thải, trong việc bảo vệ các nguồn nước và 
trong khống chế ô nhiễm [xem Dưnn and El - Halwagi (2003)]. 

Ví dụ 6.1 

Hãy xác định các nhiệt độ tại điểm thắt và tải nhiệt nhỏ nhất của các nguồn nóng và lạnh ngoải 
cho các dòng cho trong bảng dưới đây. Chọn giá trị ATạia = 200C. Hãy để xuất mạng MTBN theo tiêu 
chuẩn lượng nhiệt thu hồi cực đại. 


Dòng nhiệt dung | Nhiệt độ nguồn | Nhiệt độ mục 
CP, kW/2C T$s, °C tiêu TT, °%C 


STT | Kiểu dòng 


Tải nhiệt, kW 


Bài giải 

- Sử dụng phương pháp bảng để xác định các nhiệt độ tại điểm thắt và tải nhiệt của nguồn nóng 
và nguồn lạnh ngoài. 

1, Tính các nhiệt độ khoảng khi ATz„a = 20%C theo công thức: 

Dòng nóng: Tụ; = T;¿ — ATmịp /2 = Tạc — 10 

Dòng nguội: Tiạ = Ts« + A Tin /2 = Tạa + 10 

Kết quả tính xem Ta sau: 


Nhiệt độ . Tụ Dò hiệt 
_ Nhiệt khoảng T.„ C ii K05 Tải nhiệt, 


dung CP, 
L Ngôn Mục tiêu kW/^C kw 


(170) 
(170) 
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2. Xếp các nhiệt độ khoảng theo thứ tự giảm dần. Nếu có giá trị trùng nhau thì cẩn loại bỏ (xem 
bảng sau} 


Dây nhiệt, kW 


Nhiệt độ Khoảng 
khoảng, nhiệt độ 
%G AT, °C 


+3 
3+4-1 
3+4-(1+2) 
3-(1+2) 
3-1 
- 


3. Tải nhiệt của nguồn nóng và nguồn lạnh 

Ở cột cuối cùng của bảng (cột b) đã thêm 2900 kW để loại bỏ tất cả các giá trị âm của cột trước 
đó (cột a). Như vậy, nhu cầu nhiệt lấy từ nguồn nóng AHø. = 2900 kW, còn như cẩu nhả nhiệt cho 
nguồn lạnh AH.ua = 600 kW 

4. Nhiệt độ tại điểm thắt 

Điểm thắt sẽ xuất hiện tại vị trí khi dòng nhiệt được truyền qua bằng không và theo bảng trên 
điểm thắt sẽ thuộc khoảng số 3 với nhiệt độ khoảng bằng 90C. Vậy: 

Nhiệt độ của dòng nóng tại điểm thắt bằng 90 + 10 = 100%C 

Nhiệt độ của dòng nguội tại điểm thất bằng 90 ~ 10 = 80°C 

Chú ý: Trong bảng trên, cả dòng 1 và dòng 4 đều có nhiệt độ khoảng bằng 170°C. Vì vậy sẽ xuất 
hiện đường chồng lên nhau trong bảng xếp thứ tự nhiệt độ của khoảng. Một cách thật chặt chẽ phải loại 
bỏ một đường nhưng vì đường này sẽ cho giá trị AT = 0 nên sẽ không ảnh hưởng đến phần tính toán. 

~ Thiết kế mạng 

Để thiết kế mạng theo tiêu chuẩn năng lượng thu hồi cực đại cần phải bắt đầu từ điểm thắt bằng 
cách tiến hành ăn khớp các dòng theo các quy tắc về ăn khớp các dòng nhiệt dung ở vùng ngay lân cận 
điểm thắt. Ở đâu các dòng ăn khớp được với nhau thì ở đó sẽ đạt được lượng nhiệt thư hồi cực đại. 

Phương án thiết kế MTBN được thể hiện trên hình 6.30. 

Thiết kế mạng được thực hiện riêng biệt cho phần mạng ở phía trên và phía dưới điểm thắt. 

+ Thiết kế mạng phía trên điểm thắt 

1. Phải thỏa mãn điểu kiện: CPụ < CP. 

2. Dòng 1 hoặc dòng 2 có khả năng ăn khớp với dòng 3, nhưng không có dòng nào có thể ăn 
khớp với đòng 4. Như vậy sẽ xuất hiện vấn để cần phải giải quyết vì nếu chọn đòng 1 ăn khớp với dòng 3 
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thì đòng 2 sẽ không thể ăn khớp được với đòng 4 tại điểm thắt. Tương tự, nếu chọn dòng 2 ăn khớp với 
đòng 3 thì đòng 1 sẽ không thể ăn khớp được với đòng 4 tại điểm thắt. 

3. Tính kiểm tra lượng nhiệt của các đòng nóng truyền cho các dòng nguội: 

Dòng 1: AH = 40,0.(180 - 100) = 3200 kW 
Dòng 2: AH = 30,0.(150 — 100) = 1500 kW 

4. Tính lượng nhiệt cần cấp cho các đòng bửg để nâng nhiệt độ của các đòng này từ nhiệt độ 
đầu đến nhiệt độ điểm thắt: 

Dòng 3: AH = 60,0.(180 - 80) = 6000 kW 
Dòng 4: AH = 20,0.(160 - 80) = 1600 kW 
5. Khả năng chia dòng: nếu tiến hành chia dòng 3 thành hai dòng nhánh với dòng nhiệt dung CP 
bằng 40,0 và 20,0 thì nhánh lớn với dòng nhiệt dung CP = 40,0 có thể ăn khớp được với đòng 1 và dòng 
Ì sẽ truyền cho nhánh này lượng nhiệt bằng 3200 kW (đánh đấu dòng 1). 
6. Sau khi tách dòng 3 sẽ có hai dòng nguội đều có dòng nhiệt dung CP = 20,0 và còn một dòng 
nóng (dòng 2) với dòng nhiệt dung CP = 30,0. Như vậy cần phải tách dòng 2 thành hai nhánh cỏ cùng 
dòng nhiệt dụng CP = 15,0. Sau đó một nhánh của dòng 2 cho ăn khớp với dòng 4 và truyền đi lượng 
nhiệt bằng 750 kW còn nhánh kia cũng của dòng 2 cho ăn khớp với dòng 3 (cùng truyền đi lượng nhiệt 
bằng 750 kW) (đánh dấu dòng 2). 
7. Lắp thiết bị đưn nóng bổ sung cho dòng 3. Lượng nhiệt thiết bị này cần cấp cho dòng 3 bằng: 
AHiv = 6000 - 3200 - 750 = 2050 kW 

8. Lắp thiết bị đun nóng bổ sung cho dòng 4. Lượng nhiệt thiết bị này cần cấp cho dòng 4 bằng: 
AH¿¿ = 1600 —- 750 = 850 kW 

9. Lượng nhiệt cẩn cấp từ nguồn nóng: 
AH = AHiøni + AHho¿ = 2050 + 850 = 2900 kW 

+ Thiết kế mạng phía dưới điểm thắt 

10. Phải thỏa mãn điều kiện: CPạ > CP, 

11. Dòng 4 có nhiệt độ đầu bằng nhiệt độ tại điểm thắt (80°C) nên không cần lắp thêm thiết bị 
làm nguội phía dưới điểm thắt. 

12. Tại điểm thất dòng 1 hoặc dòng 2 không thể ăn khớp với dòng 3 vì không thỏa mãn điểu kiện 
ở mục 10. 

13. Tiến hành tách đòng 3 để giảm CP (tách 60 kW/°C thành nhánh có CPx = 40 kW/°C và 
CP›=20 kW/'C). 

14. Tính kiểm tra lượng nhiệt của các dòng nóng có thể truyền cho các dòng nguội khi nhiệt đệ 
của các dòng nóng thay đổi từ nhiệt độ điểm thắt đến nhiệt độ mục tiêu: 

Đồng 1: AH = 40,0.(100 - 40) = 2400 kW 
Dòng 2: AH =30,0.(100 - 60) = 1200 kW 


15. Tính lượng nhiệt cẩn cấp cho đòng nguội để nâng nhiệt độ từ nhiệt độ nguồn đến nhiệt độ 
điểm thắt: 
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Đòng 3: ÁH = 60,0.(80 - 30) = 3000 kW 
Dòng 4: nhiệt độ nguồn bằng nhiệt độ điểm thắt nên AH = 0 kW 

16. Nhận xét: 

Nhiệt độ của đòng 1 không thể hạ được đến nhiệt độ mục tiêu bằng 40°C chỉ bằng trao đối nhiệt 
với đòng 3 vì nhiệt độ nguồn của dòng 3 bằng 30°C (AT = 40 - 30 = 10%C < AT = 200C). Vì vậy sẽ chỉ 
truyền 1800 kW từ dòng 1 sang một nhánh đã tách của dòng 3 với CPy = 40 kW/C, 

17. Xác định nhiệt độ của đồng 1 sau khi ra khỏi thiết bị trao đối nhiệt: 


1800 _ 


T_,=100— ss”°G 
40 


0HÍ 


(thỏa mãn điểu kiện AT = 55 ~ 30 = 259C > ATimạ = 20°C) 
18. Lắp thiết bị làm nguội bổ sung để hạ nhiệt độ của đòng 1 đến nhiệt độ mục tiêu (Ts = 40C): 
AH,¿¿ = 2400 — 1800 = 600 kW 

19. Truyền toàn bộ lượng nhiệt của dòng 2 (1200 kW) cho nhánh thứ hai của đòng 3 với tải nhiệt 
bằng: 3000 ~ 1800 = 1200 kW, Tải nhiệt của hai dòng này bằng nhau. 

Nhận xét: 

~ Tải nhiệt của nguồn nóng ngoài (2900 kW) và của nguồn lạnh ngoài (600 kW) phù hợp với các 
kết quả nhận được bằng phương pháp bảng. 

- Để đáp ứng được việc phân rã MTBN tại điểm thắt thành mạng ở phía trên và phía dưới điểm 
thắt, cũng như thỏa mãn các quy tắc tách dòng, trong bài toán này đã phải tạo ra thêm nhiều dòng bằng 
cách tách các dòng. Đây là giải pháp chung thường được sử dụng khi tiến hành thiết kế MTBN. 

Do ba dòng được tách ra nhưng chưa được tối ưu hóa nên mạng trên có khả năng sẽ được đơn 
giản hóa và cho hiệu quả kinh tế cao hơn nếu bước tối ưu hóa được thực hiện. Ví dụ như trong MTBN 
đã được thiết kế ở trên đã xuất hiện các vòng đi qua điểm thất giữa các nhánh của dòng 3 và dòng ] và 
giữa các nhánh của dòng 3 và dòng 2. Với tỷ lệ tách các đòng như trên thì các vòng này sẽ không thể loại 
bỏ được, nhưng nếu sử dụng các tỷ lệ tách đòng khác thì sẽ có khả năng loại bỏ một hoặc hai thiết bị 
trao đổi nhiệt. 

Giải pháp tách thành nhiều dòng thường được coi là nhược điểm của phương pháp điểm thắt. 
Trong nhiều trường hợp việc tách đòng có thể là vấn để khó thực hiện đối với các quá trình. Ví dụ, khi 
một dòng dầu mỏ hoặc một dòng nhiều cấu tử được đốt nóng và được bốc hơi một phẩn thì khi đó 
đòng sẽ là hỗn hợp của hai pha lỏng - hơi. Khống chế việc chia tách các dòng như trên để nhận được 
các dòng với lưu lượng và thành phẩn cần thiết cho từng nhánh sẽ gặp nhiểu khó khăn. Khi có điểu 
kiện, những người thiết kế giàu kinh nghiệm thường đưa ra các giới hạn về mạng để tránh việc chia tách 
thành nhiều các đòng và thậm chí ngay cả khi các giới hạn này có thể dẫn đến các phương án thiết kế có 
mức tiêu tốn năng lượng cao hơn thì các phương án này vẫn có thể được chọn. 
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